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1. Resumen / Abstract

1. RESUMEN / ABSTRACT.

RECUPERACION DE BIOBUTANOL PARA LA PRODUCCION DE
COMBUSTIBLES MEDIANTE CICLOS DE ADSORCION-DESORCION
(Biobutanol recovery to produce fuels by adsorption-desorption cycles)

Introduccion.

El aumento de los precios del petréleo, las emisiones de CO2 o la necesidad de
reducir la dependencia energética actual han impulsado la produccién de biocombustibles
como bioetanol o biobutanol. El butanol, como combustible, presenta varias ventajas
sobre el etanol, como su mayor contenido energético (33,1 MJ/kg vs 26,8 MJ/kg) y mejor
miscibilidad con gasolina.

El biobutanol se produce mediante la fermentacién ABE, normalmente empleando
microorganismos del género Clostridium. Los productos principales de esta fermentacion
son acetona, butanol y etanol, junto con intermedios de reaccion (acido acético y acido
butirico) y algunos gases (H2 y CO3). La concentracion total de acetona, butanol y etanol
en estos caldos suele estar en torno al 2 % en peso, con un ratio de 3:6:1 respectivamente.
El butanol a partir de concentraciones entre el 0,7-1,3 % en peso es toxico para los
microorganismos productores, inhibiendo asi su crecimiento.



1. Resumen / Abstract

La recuperacion del butanol de una mezcla tan diluida mediante destilacion clasica
requiere un elevado consumo energético. Ademas, el sistema butanol-agua presenta un
azeo6tropo, lo que dificulta ain mas la separacion. Por todo ello, surge la necesidad de
desarrollar nuevos procesos de separacion que presenten bajo consumo energético y
permitan retirar y recuperar el butanol producido en los caldos, reduciendo al mismo
tiempo la inhibicion de los microorganismos y, por tanto, prolongando el proceso de
fermentacion.

Actualmente se estan estudiando diferentes tecnologias de separacion para la
recuperacion de butanol de caldos de fermentacion, tales como, gas stripping,
pervaporacion, adsorcion o extraccion. De entre todas ellas, varios trabajos en bibliografia
consideran que la adsorcién es una de las técnicas mas prometedoras para recuperar
biobutanol con un bajo consumo energético (Abdehagh et. al., 2014; Huang et. al., 2014).

Objetivo del trabajo.

El objetivo de este trabajo es estudiar experimentalmente la recuperacion de
butanol de mezclas butanol-agua, caldos de fermentacion modelo y caldos de
fermentacion reales. La Figura 1.1 muestra el diagrama de flujo del proceso de adsorcion-
desorcion estudiado y su integracion con el fermentador. La etapa de adsorcién tiene lugar
en fase liquida y la etapa de desorcion se realiza con aire caliente (Temperature Swing
Adsorption (TSA)). Se emplearon tres adsorbentes hidrofébiocs comerciales en este
trabajo: silicalita (en forma de pellets), resina SP207® (en esferas) y carbdn activado
F400® (en granulos).

Efluente de la
etapa adsorcion

Condensador

—@—D Aire

Separador
de fases

Productos
@ Aire

Figure 1.1. Proceso de adsorcion-desorcion con aire caliente para la recuperacion de biobutanol.
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1. Resumen / Abstract

Principales resultados.

Para desarrollar y disefiar este proceso de adsorcidon-desorcion, se necesita obtener
experimentalmente la siguiente informacion:

i) Equilibrio y cinética de adsorcion en fase liquida.

Se estudia la adsorcién en lecho fijo de butanol y de los principales co-productos
en los caldos de fermentacion ABE. Los tres adsorbentes mostraron una elevada afinidad
hacia el butanol presente en mezclas butanol-agua. La mayor capacidad de equilibrio de
adsorcion, para una mezcla en equilibrio de un 1 % en peso de butanol en agua, la presento
el carbon activado F400® (200-1072 kg/kgs), sequido de la resina SP207® (115-10 kg/kgs)
y, por ultimo, de la silicalita (98-10 kg/kgs). Los resultados indicaron que la acetona, el
etanol y los &cidos se adsorbian débilmente sobre los adsorbentes en presencia de butanol,
empleando para todos ellos concentraciones tipicas de los caldos de fermentacién ABE.

Las isotermas de adsorcion experimentales se ajustaron a varios modelos de
equilibrio de adsorcién. Introduciendo estas ecuaciones en los modelos cinéticos
propuestos se simularon las curvas de rotura satisfactoriamente, obteniendo los
parametros cinéticos de esta etapa.

ii) Equilibrio de adsorcidn en fase vapor: entalpia de adsorcion.

Se obtuvieron experimentalmente las isotermas de equilibrio de adsorcion de
butanol en fase vapor a varias temperaturas con los tres adsorbentes propuestos. Los datos
experimentales se ajustaron al modelo de Langmuir para calcular la entalpia de adsorcion.
El sistema butanol-silicalita presentd la mayor entalpia de adsorcion (69,8 kJ/mol),
seguido de butanol-carbon activado F400® (68,5 kJ/mol) y, por Gltimo, de butanol-resina
SP207® (59,5 kJ/mol). Estas ecuaciones y parametros se emplearon en el modelo cinético
propuesto para describir la etapa de regeneracion del lecho.

iii) Cinética de regeneracion y condensacién de productos.

Se obtuvieron los perfiles de masa y temperatura en el lecho durante la etapa de
regeneracion para diferentes condiciones de operacion. En los experimentos con silicalita
y carbon activado F400®, la velocidad de evaporacion del liquido no ligado (liquido no
adsorbido que llena tuberias, intersticios y macroporos) fue mucho mayor que la
velocidad de evaporacion del liquido ligado (adsorbido en microporos), dando lugar a una
regeneracion en dos etapas diferentes: secado del liquido no ligado y desorcion del ligado.
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Se concluyo que la etapa de secado podia llevarse a cabo a temperaturas mas bajas
(323-343 K) empleando calor residual y que la etapa de desorcion requeria temperaturas
superiores (403-423 K) debido a su menor velocidad de evaporacion. En el caso de la
resina SP207®, no se observaron diferencias entre la velocidad de evaporacion del liquido
ligado y no ligado. En este caso, la regeneracion completa del adsorbente se realiza en
una unica etapa con temperaturas mas bajas (323-343 K), debido a su estructura
macroporosa con una interaccién adsorbato-adsorbente mas debil.

La concentracion de butanol en el producto condensado fue del 97-98 % en peso
empleando silicalita como adsorbente. La concentracion de butanol en el condensado fue
del 22-10 % en peso con resina SP207®. Aunque esta pureza es menor que la obtenida
consilicalita, cabe destacar que las temperaturas de regeneracion requeridas para la resina
SP207® son muy inferiores que aquellas para silicalita. En el caso del carbon activado
F400%, se obtuvieron dos condensados ricos en butanol: el primero con un 22 -10 % en
peso de butanol durante la etapa de secado y el segundo con un 90- 98 % en peso de
butanol durante la etapa de desorcion.

Se propuso un modelo basado en balances de masa, energia y cantidad de
movimiento para simular los perfiles de masa y temperatura en el lecho durante la
regeneracion del adsorbente, obteniendo los pardmetros cinéticos de esta etapa. La
composicion de los condensados fue predicha utilizando Aspen Plus® para simular la
condensacion del efluente de la columna.

iv) Estabilidad de los adsorbentes con el niumero de ciclos de adsorcién-desorcion.

Se han realizado ensayos ciclicos para estudiar la posible desactivaciéon del
adsorbente.

Una vez realizados 50 experimentos de adsorcion-secado-desorcion con silicalita,
la capacidad de adsorcion de butanol en el equilibrio (¢ ) disminuyé un 15 %,
estabilizandose a los pocos experimentos y manteniéndose constante durante los 100
experimentos siguientes. A partir de 150 experimentos, esta capacidad de adsorcién
volvio a disminuir, pero esta vez, sin observarse ninguna estabilizacion.

Se realiz6 un estudio de 33-35 ciclos de adsorcion-desorcion empleando resina
SP207® como adsorbente. Se alimentaron dos caldos de fermentacion modelo con un
contenido de glucosa de O y 10 % en peso y un caldo real de fermentacion. Ni la alta
concentracion de glucosa, ni el medio de fermentacion real (sin microorganismos),
afectaron a la estabilidad del adsorbente en las condiciones de operacion.
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Ademas, se realizo un pequefio estudio de 7 ciclos de adsorcidn-secado-desorcion
con carbon activado F400® y un caldo de fermentacion modelo (0 % de glucosa) como
alimento. Todos los parametros del proceso se mantuvieron constantes a lo largo de los
experimentos realizados.

V) Requerimiento energético.

Los modelos desarrollados anteriormente se emplearon para estimar el consumo
energético de los procesos propuestos, incluyendo mejoras en la etapa de regeneracion-
condensacion y la optimizacion de los tiempos de desorcion. El consumo energético fue
de 3,4 MJ/kgeuion con silicalita y de 2,1 MJ/kgsuton con resina SP207€.

Conclusiones

Se han desarrollado tres procesos de adsorcion-desorcion empleando tres
adsorbentes comerciales hidrofdbicos.

El proceso con silicalita produce butanol de alta pureza (97-98 % en peso) a partir
de mezclas de butanol-agua muy diluidas (0,5- 2 % en peso), empleando una Unica etapa
de purificacién y un consumo energético de 3,4 MJ/KgautoH.

El proceso de adsorcion-secado-desorcion con carbon activado FA00® produce dos
condensados ricos en butanol: el primero con un 21-10 % en peso de butanol durante la
etapa de secado y el segundo con un 90-98 % en peso de butanol durante la etapa de
desorcion. Este enriquecimiento se obtiene mediante una Unica etapa de purificacion,
empleando unas condiciones de regeneracion similares a las del proceso con silicalita

El proceso disefiado con resina SP207® produce butanol al 18 % en peso. Aunque,
esta pureza sea mucho menor que la obtenida con silicalita o carbdn activado F400%, las
condiciones de regeneracion para la resina SP207® (323-343 K) son mucho mas suaves
que para los otros dos adsorbentes (403-423 K), conduciendo a un consumo energético
menor (2,1 MJ/kgeuon). ESte enriquecimiento reduciria notablemente la energia
consumida para la posterior purificacion de butanol hasta el grado de combustible
mediante destilacion. La productividad de butanol en el proceso completo con resina
SP270® es superior a las obtenidas con silicalita y carbon activado F400°.
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Introduction.

The increase of oil prices and CO, emissions have motivated the production of
biofuels such as bioethanol or biobutanol. This promotes the development of efficient
processes with low energy consumption.

Biobutanol presents better properties than ethanol as biofuel, such as, higher
energy content (33.1 MJ/kg vs 26.8 MJ/kg) and better miscibility with gasoline.
Biobutanol is produced by the well know fermentation process called ABE fermentation,
typically by Clostridium gender. The main products at the end of the fermentation are
acetone, butanol and ethanol, together with some reaction intermediates (acetic and
butyric acid) and some gasses (Hz and COz2). The total concentration of acetone, butanol
and ethanol at the end of the fermentation is typically about 2 % w/w with a ratio of 3:6:1
respectively. The butanol concentration is so low because it is toxic for the producing
microorganisms, which hinders the biobutanol separation by traditional distillation. Also,
the butanol-water system presents an azeotrope complicating even more the separation.

There are several alternative separation techniques to distillation such as
pervaporation, gas stripping, adsorption, extraction or inverse osmosis being studied in
the literature. Some studies have concluded that adsorption is one of the most promising
techniques to recover biobutanol with low energy consumption (Abdehagh et. al., 2014;
Huang et. al., 2014).

Objective of this work.

The aim of this work is to study experimentally the butanol recovery from aqueous
mixtures, model fermentation broths and real fermentation broths by adsorption-
desorption cycles. Figure 1.1 shows the process flow diagram of the adsorption-
desorption process developed and its integration with the fermenter. The adsorption step
takes place in the liquid phase and the regeneration of the adsorbent is carried out with
hot air (Temperature Swing Adsorption (TSA)). Three commercial adsorbents have been
used in this research: silicalite (in form of pellets), resin SP207® (beads) and activated
carbon F400® (granules).
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Figure 1.2. Flowsheet for the butanol recovery by adsorption-desorption with hot air.
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Main results.

In order to develop and design this purification process by means of adsorption
some experimental information is needed:

1) Adsorption equilibrium and kinetics in liquid phase.

The adsorption of butanol and main co-products present in the ABE fermentation
broths were studied in fixed bed. The three proposed hydrophobic adsorbents showed a
high affinity towards butanol from aqueous mixtures. Activated carbon F400® showed
the highest equilibrium capacity (200-107% kg/kgs) for a 1 % w/w butanol in water (typical
butanol concentration in fermentation broths), followed by resin SP207® (115-103
kg/kgs) and finally by silicalite (98-107 kg/kgs). In addition, the results showed that,
acetone, ethanol and acids were weakly adsorbed on the solid in presence of butanol for
the typical feed concentration range in ABE fermentation broths.

The experimental equilibrium data were fitted to several isotherm models. These
equations were required to model the dynamics of the adsorption step Several
mathematical models were used to simulate the monocomponent and multicomponent
breakthrough curves, estimating the kinetics parameters of this step.
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ii) Equilibrium isotherms in vapour phase: enthalpy of adsorption.

The butanol adsorption equilibrium isotherms in vapour phase were obtained for
the three proposed adsorbents. These equilibrium experimental data were fitted with
Langmuir model to calculate the enthalpy of adsorption. The results showed a higher
enthalpy of adsorption for the butanol-silicalite system (69.8 kJ/mol), followed by
butanol-activated carbon (68.5 kJ/mol) and butanol-resin SP207® (59.5 kJ/mol). These
equations and parameters were required to model the desorption step in fixed bed.

iii) Regeneration Kinetics and products condensation.

The mass and temperature profiles in the bed were obtained and the effect of air
flow rate and the desorption temperature on regeneration time was determined. The
evaporation rate of unbound liquid (liquid in tubes, interstices and macropores) was much
higher than evaporation rate of bound liquid (liquid adsorbed in micropores) in the
regeneration experiments with silicalite and activated carbon F400®, giving a
regeneration step divided in two regions: drying of unbound liquid and desorption of
bound liquid. From these results, it was concluded that the drying step could be performed
at lower temperature (about 323-343 K) with the possibility of using waste heat. However,
the slow rate of desorption required higher temperatures (403-423 K).

The evaporation rate of unbound and bound liquid is similar when resin SP207®
was used as adsorbent and the required temperatures for doing the whole regeneration
were much lower (323-343 K). In this case, only one region for bound and unbound liquid
was observed due to the macroporous structure of the adsorbent with a low adsorbate-
solid interaction.

The column effluent was connected to a condenser and the effect of the main
operation variables on the composition and recovery of the condensates were studied. The
purity of butanol using silicalite was 97-98 % w/w. When resin SP207 was used, the
purity of butanol in the product ranged between 10-22 % w/w. Although the butanol
purity with resin SP 207® was much lower than with silicalite, the regeneration step was
carried out in milder conditions. The regeneration-condensation step developed for
activated carbon F400® involved two butanol-rich condensates; (i) the first one with a
butanol concentration of 10-22 % w/w during the drying step and the second one (ii) with
a butanol concentration of 90-98 % w/w.
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A mathematical model was also proposed to describe the desorption dynamics
obtaining the kinetic parameters of this step and predicting the condensates compositions.
For this last purpose, Aspen Plus® was used as simulation tool to model the condensation
of the gaseous bed effluent.

iv) Stability of the adsorbents with the number of adsorption-desorption cycles.

The stability of the adsorbents with the number of adsorption-desorption cycleshas
been evaluated.

The adsorption equilibrium capacity (¢.%) and the recovery degree (Rec) were
tracked with the number of adsorption-desorption experiments using silicalite. After
developing 50 adsorption-drying-desorption experiments with fresh silicalite, a decrease
of butanol equilibrium adsorption capacity was observed. The butanol adsorption
capacity was rapidly stabilized for 100 cycles more. After 150 experiments, the butanol
adsorption capacity decreased again, but this time it was not observed any stabilization
of adsorption capacity.

A long adsorption-desorption cycles study was performed with resin SP207® using
model fermentation broths (0-10 % w/w glucose) and a real broth. Neither glucose nor
fermentation medium had effect on the stability of adsorbent and the butanol adsorption.
The recovery, production and productivity of butanol and total organics kept constant in
all studied cycles (33-35).

The adsorption equilibrium capacity and the condensed products properties kept
constant in the adsorption-drying-desorption experiments developed with activated

carbon F400® and a model fermentation broth (0 % glucose) as feed.

V) Energy requirement.

The energy consumption on each proposed process was calculated using the
regeneration model developed previously. The energy requirement was 3.4 MJ/kg for the
process with silicalite and 2.1 MJ/kg for the process with resin SP207®. Improved
desorption-condensation schemes were proposed and the desorption times were
optimized.
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Conclusions.

In this thesis three different adsorption-desorption processes were developed using
three commercially available hydrophobic adsorbents.

The process developed for silicalita produced butanol with high purity (97-98 %
w/w) from very diluted butanol aqueous mixtures (0.5-2 % w/w) in only one purification
step with an energy consumption of 3.4 MJ/KgautoH.

The process with activated carbon F400® involved two butanol-riched condensates
(one with 21-10 % wi/w in butanol during drying step and the second one with a 90-98 %
w/w during the desorption step) from diluted butanol aqueous mixtures (1-1.2 % w/w).
This enrichment was achieved in only one adsorption-desorption step using regeneration
conditions similar to those used with silicalite.

The process designed with resin SP207® produced butanol with a 18 % w/w.
Although, the butanol purity with resin SP 207® was much lower than for silicalite or
activated carbon, the regeneration step was carried out in milder conditions (323-343 K)
involving lower energy consumption (2.1 MJ/Kgsuton). This enrichment would reduce
notably the energy requirement of the next purification step to produce fuel-grade butanol
by distillation. The butanol productivity in the whole process was higher with resin
SP270® than with silicalite and activated carbon F400°.

-10 -
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2. EXTENDED ABSTRACT.

2.1. Introduction.

The increasing demand and costs of fossil fuels, the depletion of fossil resources,
the need for reduction in CO2 emissions or the desire to reduce our dependence on
imported oil has attracted renewed interest for biofuels. The most used liquid biofuels
have been bioethanol and biodiesel up to now. In this energetic context, biobutanol has
appeared as a potential biofuel too.

Biobutanol presents better properties than ethanol as biofuel, such as, higher
energy content (33,1 MJ/kg for butanol vs 26,8 MJ/kg for ethanol), lower vapour pressure,
higher flash point, lower hygroscopicity or better miscibility with gasoline. Lower vapour
pressure and higher flash point makes butanol safer than ethanol. Less hygroscopicity
means less corrosion in fuel pipelines and equipment. Butanol is compatible with the
current automobile engine design and it can be used in existing transportation fuel
distribution infrastructures and presents also a good solubility with diesel. Butanol has
great interest as chemical for food and pharmaceutical industries as well as building block
for producing a variety of chemical products, such as paints, coatings, biobased polymers
or plastics.

-12 -
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Butanol can be produced from fossil resources (petrobutanol) or from biomass
(biobutanol). The most used process to produce petro-butanol is the oxo synthesis up to
now. Biobutanol is produced by the well-known ABE fermentation. The typical carbon
substrates for this fermentation are based on sucrose and starch, such as, corn or molasses,
but they present a high cost and compete with food supply. The Clostridium gender
microorganisms produce naturally biobutanol, e.g. C. acetobutylicum or C. beijerinckii.
The main products at the end of the fermentation are acetone, butanol, ethanol, acetic
acid, butyric acid, H2 and CO>. The final butanol concentration in the broths is very low
(< 20 g/L) due to the inhibition of the producing microorganism. The typical acetone,
butanol, ethanol (ABE) ratio is 3:6:1.

The main limitations of the butanol production by fermentation are: (i) high cost
of raw materials, (ii) inhibition of the microorganism because butanol is toxic for them,
which means that the final butanol concentration in the broths is very low (< 20 g/L), (iii)
low yield and productivity of the fermentation and (iv) high purification energy cost due
to the low butanol concentration in the broths.

New substrates are studied such as lignocellulosic biomass, algae biomass or
glycerol. Among them, the lignocellulosic biomass is considered a very interesting option
due to the lower costs, no competition with food supply and availability on the earth. The
genetical modification of the microorganism try to improve its tolerance and selectivity
towards butanol. Although microorganisms with better performance have been
developed, the final butanol concentration in the broths is still very low. The low yield
and productivities can be improved with fed-batch fermenters or continuous reactors
(tanks in series, reactors with cells recycling or reactors with immobilized cells). In any
case, an energy-efficient process to recover butanol from the fermentation broth is
necessary, which contributes to eliminate or minimize the inhibition of microorganisms,
extends the fermentation process and, in general, improves the performance and viability
of the butanol production by fermentation.

The butanol recovery can be realized by distillation but the energy requirement is
even higher than the butanol energy content due to the low butanol concentration in the
broths. Several studies showed that the energy requirements by distillation is 25-35 MJ/
kgeuton Starting from mixtures with about 0.8-1 % w/w in butanol (typical butanol
concentration in the broths), but decrease notably up to about 10 MJ/kgsuton for mixtures
with an 8 % wi/w in butanol and until about 2 MJ/kgsuton for mixtures with a 30 % w/w
in butanol (Mariano et al., 2011; Luyben et al., 2008; Matsumura et al. 1988).

-13-
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Other separation techniques, such as pervaporation, gas stripping, extraction or
adsorption have been studied as alternative to distillation. Several works in the open
literature have concluded that adsorption is one of the most promising separation
techniques for butanol recovery from dilute mixtures (Abdehagh et. al., 2014; Huang et.
al., 2014).

Once butanol has been recovered from the dilute mixture or fermentation broth by
some of the alternative techniques previously cited, the butanol concentration in the
product is usually above 7 % w/w (Huang et. al., 2014), which could allow now the
application of distillation to purify butanol until the desired composition.

The aim of this work is to develop an experimental study about the butanol
recovery from diluted aqueous mixtures, model fermentation broths and real fermentation
broths by an adsorption-desorption cyclic process. Figure 2.1 shows the process flow
diagram of the adsorption-desorption process developed and its integration with the
fermenter. The adsorption step takes place in liquid phase in affixed bed and the
regeneration of the adsorbent bed is carried out with hot air (Temperature Swing
Adsorption (TSA)). Three commercial hydrophobic adsorbents have been used in this
research: silicalite (in pellet form), resin SP207® (beads) and activated carbon F400®
(granules).

Adsorption
step effluent

w,

G > Products

Adsorption
Desorption

Fermenter| Filtration

4
/

Air @ <3

Figure 2.1. Flowsheet for the butanol recovery by adsorption-desorption with hot air

In order to develop and design the purification process by means of adsorption
some experimental information is needed:
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i) Adsorption of butanol and main co-products present in the fermentation broths,
obtaining the monocomponent and multicomponent breakthrough curves for each
adsorbent. From these results, the selectivity of the adsorbents was studied and the
adsorption equilibrium isotherms were determined. These equations are required to model
the dynamics of the adsorption step. Several mathematical models were proposed to
simulate the monocomponent and multicomponent breakthrough curves in fixed bed,
estimating the kinetics parameters of this step.

ii) The butanol adsorption equilibrium isotherms in vapour phase were obtained
for the three proposed adsorbents. The enthalpy of adsorption was obtained. These
equations and parameters are required to model the desorption step in fixed bed.

iii) The mass and temperature profiles in the bed were obtained and the effect of
air flow rate and the desorption temperature on regeneration time was determined. The
column effluent was connected to a condenser and the effect of the main operation
variables on the composition and recovery of the condensates were studied. From these
results, a specific regeneration step for each adsorbent was proposed to obtain high purity
butanol. A mathematical model was also proposed to describe the desorption dynamics
obtaining the kinetic parameters of this step and predicting the condensates compositions.
For this last purpose, Aspen Plus® was used as simulation tool in some cases to model the
condensation of the gaseous bed effluent.

iv) The stability of the adsorbents with the number of adsorption-desorption cycles
is a key factor for the applicability of this technology. The adsorption equilibrium
capacity (¢,"") and recovery degree (Rec) were tracked with the number of adsorption-
desorption experiments using silicalite. A long adsorption-desorption cycles study was
performed with resin SP207® using model fermentation broths (0-10 % w/w glucose) and
a real broth. In these studies, the presence of glucose and the fermentation medium on
process performance was evaluated along the developed cycles. The evolution of process
parameters as the condensate composition (x), recovery degree (Rec), specific production
(PE) or productivity (P) were tracked with the number of cycles. Finally, a short
adsorption-desorption cycles study was performed with activated carbon F400® using
model fermentation broths.

V) The energy requirement is other key factor for the applicability of the proposed
technology. It was calculated the energy consumption on each proposed process.
Moreover, improved condensation and regeneration schemes have been analysed and
proposed, including the optimization of desorption time.

-15-



2. Extended abstract

2.2. Liquid adsorption experiments.

In the liquid adsorption experiments, a mixture with a pre-established
concentration of organic compounds was fed to the column of the Installation A. The
liquid flow rate ranged between 1.67-3.33-10 m%/s using a HPLC pump. Liquid samples
were taken at the bed exit. The samples with a single organic compound were measured
by a Refractive Index Detector integrated with a HPLC pump and the samples with
several organic compounds were measured by Gas Chromatography (GC) coupled with
a Flame lonization Detector (FID). The regeneration of the adsorbent was carried out by
hot air.

2.2.1. Monocomponent breakthrough curves and adsorption equilibrium.

The organic compound concentration in the aqueous binary mixtures ranged
between 0-2 % w/w. Consecutive butanol breakthrough curves from aqueous binary
mixtures were developed in fixed bed with silicalite at 298 and 323 K. These experiments
were carried out one after another, without intermediate regeneration, increasing the
butanol concentration in the feed mixture in each experiment (Section 6.2.1). In the
experiments for SP207® and activated carbon F400®, the breakthrough curves were
obtained only at 298 K and with intermediate regeneration using hot air. Applying in each
case its corresponding mass balance ((Eq. (6.2), Eqg. (7.2), Eq. (8.2)), the adsorption
capacities were obtained and finally, the butanol adsorption equilibrium isotherms for
each proposed adsorbent (Figure 2.2).

O  Silicalite Redlich-Peterson Fit
0254 | © ResinsP207 Langmuir Fit
A AC F400 —— Langmuir Fit
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Figure 2.2. Butanol adsorption equilibrium isotherms for silicalite, resin SP207® and activated
carbon F400® using aqueous binary mixtures at 298 K.
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Silicalite showed the highest affinity towards butanol, whereas activated carbon
F400® showed the highest butanol adsorption equilibrium capacities. Resin SP207®
showed an affinity towards butanol lower than the other two adsorbents and intermediate
adsorption equilibrium capacities. These experimental data were fitted to several isotherm
models, presenting good results for Langmuir and Redlich-Peterson equations.

Similarly, breakthrough curves of ethanol (EtOH) and acetone (Acet) on silicalite
were done at 298 K (Section 6.6.2). From them, the adsorption equilibrium isotherms of
acetone and ethanol on silicalite were obtained (Figure 2.3 (a)). The adsorption
equilibrium isotherms of acetone (Acet), ethanol (EtOH), acetic acid (AA) and butyric
acid (AB) on resin SP207® at 298 K were also obtained from its corresponding
breakthrough curves (Figure 2.3 (b), Section 7.2.1).
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Figure 2.3. (a) Monocomponent adsorption equilibrium isotherms of acetone, butanol and ethanol
on silicalite and (b) monocomponent adsorption equilibrium isotherms of acetone, butanol, ethanol,
acetic acid and butyric acid on resin SP207®:

The butanol equilibrium adsorption capacities on silicalite were higher than those
for acetone and much higher than those for ethanol. The curvature of the butanol isotherm
was higher than the curvature of the acetone isotherm and much higher than the curvature
of ethanol isotherm. This means that the affinity of silicalite towards butanol is higher
than towards acetone and ethanol. The experimental data were well fitted to Redlich-
Peterson model.
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The adsorption equilibrium isotherm of butanol and butyric acid on resin SP207®
were similar. However, the curvature of the butanol adsorption isotherm was higher than
the one for butyric acid. The adsorption capacities and affinity of acetone, ethanol and
acetic acid were clearly lower than that for butanol. The experimental data were fitted to
several isotherms models presenting in general good results with the Langmuir model.

The affinity of adsorption is driven by the molecular weight (AB > ButOH > AA
~ Acet > EtOH) and the adsorptive hydrophobicity that is inversely related to the ability
to form hydrogen bonds with water as solvent (Acid > Alcohol > Ketone).

2.2.2. Multicomponent adsorption: Kinetics and adsorption equilibrium.

The composition of the feed mixtures used for the competitive adsorption
experiments were: acetone (0-1 % w/w), butanol (0-2 % wi/w), ethanol (0-1 % wi/w),
acetic acid (0-0.5 % w/w) and butyric acid (0-0.5 % w/w). These experiments were carried
out at 298 K.

Acetone-butanol-ethanol aqueous mixtures were used with silicalite using a total
ABE concentration equal to 2 % w/w and several ABE ratios (Section 6.6.3). Model
fermentation broths of acetone, butanol, ethanol, acetic acid and butyric acid were used
with resin SP207® (Section 7.2.3) and Carbon F400® (Section 8.2.4). The Figure 2.4
shows an example of the multicomponent breakthrough curves obtained with each
proposed adsorbent. The term of x'™ is the concentration of compound i in the feed. The
term of x.”"" is the concentration of compound i at the bed exit (z=L).
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Figure 2.4. Multicomponent breakthrough curves obtained with silicalite (a), resin SP207® (b) and
activated carbon (c).
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(b) Resin SP207
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Figure 2.4 (cont.). Multicomponent breakthrough curves obtained with (a) silicalite, (b) resin
SP207® and (c) activated carbon.

In the breakthrough curves obtained with silicalite at 298 K, acetone and ethanol
were notably displaced from the adsorbed phase by butanol adsorption. In the
equilibrium, the adsorption capacities of ethanol and acetone were very low (Table 7.5).
This behaviour agrees with the trend observed in the monocomponent equilibrium
adsorption isotherms (Figure 2.3 (a))

In the competitive adsorption experiments with resin SP207® at 298 K, acetone
was displaced from the adsorbed phase by the butanol adsorption. The acetone
equilibrium adsorption capacities were quite low compared to the butanol adsorption
equilibrium capacities (Table 8.3). The breakthrough times for ethanol and acetic acid
were similar to the dead time of the installation (tm). This indicates that the adsorption
equilibrium capacities of ethanol and acetic acid were practically negligible in the
conditions studied experimentally.
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The butyric acid and butanol breakthrough curves were quite similar. Although,
the butyric acid adsorption equilibrium capacities were lower than the butanol ones due
to the lower butyric acid concentrations in the feed mixtures.

The selectivity of the resin SP207® toward butanol was calculated by Eq. (7.5).
The results showed that the resin SP207® presented a higher selectivity towards butanol
than ethanol, acetic acid and acetone. However, the selectivity of the resin SP207®
towards butanol and butyric acid was similar (Table 8.3). These results agree with the
trend of the adsorption equilibrium isotherms obtained for each component (Figure 2.3

(0)).

Acetone, ethanol and acetic acid were displaced from the adsorbed phase in the
breakthrough curves obtained with activated carbon F400® at 298 K. Thus, the adsorption
equilibrium capacities of these compounds were very low. The curves for butyric acid
and butanol were also very close. The selectivity of the activated carbon F400® towards
butanol was also high respect to acetone, ethanol and acetic acid and similar respect to
butyric acid.

The main conclusion is that the selected hydrophobic adsorbents adsorbed
selectively butanol in the equilibrium despite the presence of acetone, ethanol and acids
in typical concentrations in fermentation broths.

i) Multicomponent equilibrium isotherm with resin SP207®,

The multicomponent equilibrium isotherm for acetone, butanol, ethanol, butyric
acid and acetic acid on resin SP207® at 298 K were obtained and fitted to the extended
Langmuir model (Section 7.2.4). Two different fitting procedures were proposed: (i)

using ¢™* and Ky ; from the Langmuir parameters of the monocomponent equilibrium
adsorption isotherms (Table 8.2) and (ii) using q"** from the Langmuir parameters of the
monocomponent equilibrium adsorption isotherms (Table 8.2) and K ;as adjustable
parameters (Fit 2). The best results were found with the second option which means that
using K ; as adjustable parameter could solve some of the limitations of Langmuir model
in real competitive adsorption systems. The estimated parameters for each component
(Ky ;) are shown in Table 8.4.
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2.3. Adsorption equilibrium isotherms in vapour phase.

The main objective of these experiments was to obtain the butanol adsorption
isotherm in vapour phase and its enthalpy of adsorption, which are required for the
proposed desorption kinetics model (Section 4.2). These experiments were performed in
the Installation B (Section 3.4.3). The feed butanol-air gas mixture was obtained by
passing one air stream through a bubbler filled with butanol, and mixing it with a second
air stream. The flow rates of both streams were set with mass flow controllers, to get the
desired butanol partial pressure. Before each experiment, the heat supply to the column
was fixed with the potentiometer, and the experiment was conducted until the weight
increase stopped, registering the bed temperature at the end of the experiment. The
experiments were performed for butanol vapour pressures between 0-1000 Pa and
adsorption temperatures between 335-360 K.

The experimental butanol adsorption equilibrium isotherms in vapour phase were
obtained for the three proposed adsorbents (Section 6.3, 7.3 and 8.3). These equilibrium
data were fitted satisfactory to the Langmuir model obtaining the enthalpy of adsorption
for each proposed adsorbent. The results showed a higher enthalpy of adsorption for the
butanol-silicalite system (69.8 kJ/mol), followed by butanol-activated carbon F400®
(67.5 kJ/mol) and butanol-resin SP207® (59.5 kJ/mol). The enthalpies of butanol
adsorption are 1.2-1.4 times higher than the average enthalpy of evaporation for butanol
in the studied temperature range (50.1 kJ/mol estimated by Aspen Plus®). These results
indicate that physisorption is the adsorption mechanism involved in this system.

The butanol isotherms on silicalite presented a Type I (a) shape, which is typical
of microporous adsorbents with a saturation plateau at very low equilibrium
concentration. The butanol isotherms on activated carbon F400® presented a Type | (b)
shape, which is typical of microporous adsorbents microporous higher pore distribution.
The butanol isotherms on resin SP207® showed a more linear trend due to the lower
adsorbent-solid interaction and the macroporous pore size of this material.

2.4. Regeneration experiments with hot air.

2.4.1. Profiles of mass and temperature in the bed.

The mass and temperature profiles in the bed during the regeneration step were
obtained experimentally for each proposed adsorbent. The effect of the purge air flow rate
(Qaire) and final desorption temperature (Tqes fin) ON regeneration time were evaluated
(Section 6.7.1, 7.4.1 and 8.4.1). The experiments were carried out with the Installation A
(Section 3.4.1).
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The experimental procedure can be summarized as follows (Section 3.5.4): (i) The
heat supply was previously fixed to set the column temperature to the desired value (Tdes
fin), (ii) water is feeding to the column with a fixed flow rate to stabilizes the column
temperature before the beginning of the adsorption step. (iii) The liquid feed mixture was
fed to the column up to saturation. (iv) The feed to the column was changed to air with a
fixed flow rate (Qaire), and the evolution of the total weight and bed temperature with time
was recorded until the weight loss stopped.

Liquid feed mixtures of butanol (2 % w/w)-water were used with silicalite, resin
SP207® and activated carbon F400®. In addition, this kind of experiments were also
carried out with a model fermentation broth (acetone (0.3 % w/w)-butanol (1.0 % w/w)-
ethanol (0.08 % w/w)-acetic acid (0.1 % w/w)-butyric acid (0.1 % w/w)-water) and resin
SP207® as adsorbent. Examples of the mass and temperature profiles during the
regeneration step for the proposed adsorbent is shown in Figure 2.5. All experimental
mass and temperature profiles are presented in Sections 6.7.1, 7.4.1 and 8.4.1.
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Figure 2.5. Profiles of mass (a) and temperature (b) during the regeneration step for each proposed
adsorbent. (c) regions of drying and desorption for silicalite and activated carbon F400®.
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The next typical three regions can be observed in a bed mass profile during the
adsorbent regeneration step (indicated in Figure 2.5 (c)): (i) An initial fast drop of weight
caused by the draining of unbound liquid in pipes and interstices pushed by the incoming
air stream (drainage), (ii) a linear decrease of weight, due to the vaporization of unbound
liquid (mainly in macropores), and (iii) a much slower decrease of weight, indicating the
desorption of bound liquid in micropores (just after the kink). The liquid not adsorbed
filling the pipes, interstices and macropores with similar concentration as the feed mixture
is called unbound liquid. The liquid adsorbed (in the micropores or the polymeric matrix)
was called bound liquid.

The evaporation rate of unbound liquid is much higher than evaporation rate of
bound liquid in the regeneration experiments with silicalite and activated carbon F400°,
giving a regeneration step divided in two regions (Figure 2.5 (c)): drying of mainly
unbound liquid and desorption of bound liquid. From this results, it was concluded that
the drying step can be performed at lower temperature (about 323-343 K) with the
possibility of using waste heat. However, the slow rate of desorption requires higher
temperatures (403-423 K) which also involves higher energy costs. The two evaporation
regions are due to the microporous structure of silicalite and activated carbon F400® with
a high adsorbate-solid interaction.

The evaporation rate of unbound and bound liquid was similar when resin SP207®
was used as adsorbent (Figure 2.5 (a)). Besides, the temperatures required to evaporate
all liquid in the column were much lower (323-343 K). In this case, only one region for
bound and unbound liquid was observed due to the macroporous structure of the
adsorbent with a low adsorbate-solid interaction.

In all cases the regeneration time decreased notably with the air flow rate (Q,. )

and the desorption temperature (Tqes fin). These effects can be observed in the profiles
shown in Sections 6.7.1, 7.4.1 and 8.4.1.

2.4.2. Composition and recovery of the products.

The regenerated-condensation experiments were carried out with the Installation
A (Section 3.4.1). The experimental procedure is summarized as: (i) the heat supply was
previously fixed to set the column temperature to the desired value (Tqes fin), (ii) water is
feeding to the column with a fixed flow rate to stabilizes the column temperature before
beginning of adsorption. (iii) The liquid feed mixture was fed onto the column up to
saturation. (iv) The feed to the column was changed to air with a fixed flow and the
column effluent was connected to the condenser (258-263 K) in the desired regions.
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1) Regenerated-condensation experiments with silicalite.

The feed mixtures employed in the regeneration-condensation experiments with
silicalite were: (i) butanol (0.5-2% wi/w)-water mixtures and (ii) aqueous mixture of
acetone (0.6 % wi/w)-butanol (1.2% w/w)-ethanol (0.2 w/w). The drying step took place
at mild temperature (343 K) and during this step the unbound liquid (liquid not adsorbed
filling pipes and interstices with the same concentration as the feed mixture) was
removed. In the desorption step, the column is heated at high temperature (403-408 K)
and purged with air, for recovering the liquid adsorbed in the silicalite crystals by
condensation. The air flow rate used was 3.33-10° m%/s in all cases. The influence of the
next variables on the purity and recovery degree of the products were studied: drying time
(2.ec ), desorption time (¢4 ), Mmoisture content in the air, condensation temperature (7,,nq),
butanol feed concentration and presence of acetone and ethanol in the feed mixture. All
results are shown in Sections 6.4.2, 6.7.3 and 8.4.2).

It was observed that there exists a minimum drying time for evaporating all
unbound liquid. This time corresponds with the kink observed in the mass profiles during
the regeneration step (Figure 2.5 (c)). Above this time, in the desorption step, the
composition of the liquid condensed did not vary. If dried air is used the concentration of
butanol in the condensed liquid increased from 94 to 98 % in weight. It is considered that
this last value corresponds with the butanol purity in the adsorbed phase (without the
condensation of water from the air stream). The concentration of butanol in the condensed
phase did not vary with the butanol feed concentration (0.5-2 % wi/w). The purity of
butanol in the condenser did not vary with the condensation temperature. These results
showed the high concentrating capability of the proposed process using silicalite in only
one cycle (Table 7.3 and 7.6) from 0,5% to 98%.

The butanol recovery was estimated as the ratio between the mass of condensed
butanol and the mass of adsorbed butanol. The values of butanol recovery ranged between
40-70 % depending of the experimental conditions. The desorption rate decreased with
the desorption time, as it is observed in the mass profiles during this step (Figure 6.8).
For this reason, too long desorption times could reach to lower butanol recovery in the
condenser. The degree of recovery of butanol in the condenser was never complete, which
was attributed to two factors: (i) the partial pressure of butanol in the condenser is not
negligible (assuming liquid-vapour equilibrium and pure condensed butanol, it is the
butanol vapour pressure at 263 K), and (ii) a poor efficiency of the condenser (a hand-
made piece of glassware, which does not provide a heat removal rate and contact time
high enough to ensure heat and mass transfer equilibrium condition in the condenser
(Table 7.3 and 7.6).
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ii) Regenerated-condensation experiments with resin SP207°.

The feed mixtures employed in the regeneration-condensation experiments with
resin SP207® were: (i) butanol (1,2 % w/w)-water mixtures and a model fermentation
broth (ii) aqueous mixtures of acetone (0.3 % w/w)-butanol (1.0 % w/w)-ethanol (0.08
wi/w)-acetic acid (0.1 %)-butyric acid (0.1 %). The flow diagram of the proposed process
with this adsorbent is presented in Figure 7.20. The desorption temperatures (Tdes fin)
ranged between 348-354 K and the air flow rate (Q,. ) varied between 3.33-10.10-10°®

m3/s. The influence of the next variables on the composition (x), production (PE) and
productivity (P) were studied: desorption time (74 ), desorption temperature (7ye i), air
flow rate (Q,..) and presence of acetone, ethanol, acetic and butyric acid in the feed
mixture. Here, it is summarized only the results with the model fermentation broth (the
rest is presented in Section 7.4.2).

The evolution of butanol concentration in the condensate with the desorption time
Is shown in Figure 2.6 (a). The concentration of butanol in the final product decreased
with the desorption time. This values ranged between 22-10 % wi/w. In the beginning of
the desorption step, the butanol concentration in the condensates was notably higher than
the butanol concentration inside the column (about 10 % w/w), even though the water is
more volatile. The non-ideal character of the butanol-water system gives this enrichment.
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Figure 2.6. Evolution of composition of condensed liquid with the desorption time using a model
fermentation broth and resin SP207® as adsorbent (Section 7.4.2).

The butanol concentration values are above of the butanol solubility in water (7.8
% wi/w of butanol) presenting two immiscible phases: (i) one butanol-riched phase with
a 78 % in weight and (ii) an aqueous phase with a 7 % in weight of butanol. These two
phases were experimentally separated by decantation at 298 K, weighed and analysed.
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The presence of acetone, ethanol, acetic acid or butyric acid in the feed mixture
did not show any effect on concentration capability of the proposed process. The mass of
this compounds in the column were quite low in all cases. Thus, the total concentration
of them in the condensed samples was quite low too (around 1 % wi/w in total).

The butanol concentration in the condensed liquid decreased with an increase in
the desorption temperature because of the higher evaporation rate. The butanol
concentration in the liquid decreased abnormally when the air flow rate was too high,
which suggest that the contact time in the condenser was not enough.

The condensed butanol purity using resin SP207® was much lower than for
silicalite or activated carbon F400®. However, the regeneration step was carried out in
milder conditions which would involve a lower energy consumption.

The specific production (PE) and productivity (P) of butanol (ButOH) and total
organic compounds (Org tot) in the liquid condensed and its phases in equilibrium were
calculated. The Figure 2.7 shows the specific production and productivity for butanol and
total organics obtained in the regeneration-condensation experiments with a model
fermentation broth.
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Figure 2.7. Evolution of specific production (PE) and productivity (P) with the desorption time
using a model fermentation broth and resin SP207® as adsorbent. (Section 7.4.2).

The specific production increased with the regeneration time until all butanol was
desorbed. The evolution of experimental butanol productivity with the regeneration time
presented a maximum value, which is very interesting for the design and optimization of
the desorption step.
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1ii) Regenerated-condensation experiments with activated carbon F400.

The feed mixtures employed in the regeneration-condensation experiments with
activated carbon F400® were: (i) butanol (1,2 % w/w)-water mixtures and the model
fermentation broth (ii) a model fermentation broth (acetone (0.3 % w/w)-butanol (1.0 %
wi/w)-ethanol (0.08 w/w)-acetic acid (0.1 %)-butyric acid (0.1 %)-water). The drying step
took place at mild temperature (348 K). The air flow rate used was 3.33-10° m%s in all
cases. In the desorption step, the column is heated at high temperature (401 K). The
column effluent was connected to the condenser (263-268 K) during the drying step as
well as during desorption step.

The influence of the next variables on the composition (x), production (PE) and
productivity (P) were studied: drying time (tsec), desorption time (¢4 ), and presence of
acetone, ethanol, acetic and butyric acid in the feed mixture (Section 7.4.2).

The regeneration-condensation process developed for activated carbon F400
involved two butanol-riched condensates; (i) the first one with a butanol concentration of
10-19 % in weight during the drying step (Figure 2.8) and (ii) the second one with a
butanol concentration of 90-98.5 % in weight during the desorption step depending on

the feed composition.
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Figure 2.8. Evolution of the composition (x) of butanol and total organic compounds in the

condensed liquid with the drying time using a model fermentation broth and activated carbon F400®
as adsorbent. (Section 8.4.4)

The butanol concentration values in the condensed liquid during the drying step
were above of the butanol solubility limit in water (7.8 % w/w of butanol) presenting two
immiscible phases: (i) one butanol-riched phase with about 79 % in weight and (ii) an
aqueous phase with about 7.5 % in weight of butanol. These two phases were separated
experimentally by decantation at 298 K, weighed and analysed.
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The butanol concentration in this condensed liquid decreased with the drying
time. The total concentration of acetone, ethanol, acetic acid and butyric acid in the
condensed samples was lower than 1 % w/w in all cases. The specific production (PE)
and productivity (P) of butanol and total organics in the total condensed liquid and its
phases in equilibrium were calculated (Figure 2.9).
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Figure 2.9. Evolution of specific production (PE) and productivity (P) of butanol and total organic

compounds in the condensed liquid with the drying time using a model fermentation broth as feed
(Section 8.4.4)

The specific production increased with the regeneration time until butanol was
totally desorbed. The evolution of butanol productivity with the regeneration time
presented a maximum value.

The butanol purity during the desorption step was 98,5 % w/w when a butanol (1,2
% w/w) -water mixture was used as feed. However, the purity decreased until 90 % w/w
when a model fermentation broth (1 % w/w of butanol) was used as feed. In this last case,
butyric and acetic acid (less volatile compounds) appeared in the condensed liquid
reducing the butanol concentration. The water concentration was about 1-2 % in all cases.
The butanol purity in the liquid condensed during the desorption step did not vary with
the desorption time. The evaporation rate decreased notably at high desorption times
resulting also in a decrease of productivity.
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2.5. Stability of the adsorbents with the number of adsorption-desorption cycles.

2.5.1. Adsorption-drying-desorption (ADD) process with silicalite.

The evolution of the butanol adsorption capacity was tracked along the number of
the adsorption-drying-desorption experiments performed in this work (Section 6.5.1). All
these experiments were performed in the Installation A. The Figure 2.10 shows the
evolution of the butanol adsorption equilibrium capacity with the number of experiments
performed using a butanol (2 % w/w)-water mixture as feed at 298 K.
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Figure 2.10. Evolution of butanol adsorption capacity on silicalite with the number of adsorption-
drying-desorption experiments using butanol (2 % w/w)-water mixture at 298 K.

After developing 50 experiments with fresh silicalite, a decrease of butanol
equilibrium adsorption capacity was observed (Period I, Figure 2.10). Although the
butanol adsorption capacity was rapidly stabilized running 100 cycles more with a
constant adsorption capacity (Period II). In this plateau, the butanol adsorption capacity
of deactivated silicalite was a 12 % lower than the one for fresh silicalite. After 150
experiments, the butanol adsorption capacity decreased again, but this time it was not
observed any stabilization of adsorption capacity. The last cycle (cycle 160) presented a
butanol adsorption capacity a 40 % lower than the fresh silicalite. This deactivation
phenomenon is attributed to a coking process probably caused by the pellet binder. The
deactivated silicalite was calcinated at 823 K recovering fully its capacity, but only for a
few cycles (about 10).
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The kinetics and adsorption equilibrium for butanol-water mixtures and acetone-
butanol-ethanol-water mixtures were studied with deactivated silicalita in period |
(between 50-150 cycles). All these results are shown in Sections 6.6 and 6.7 of this work.
Despite of deactivation, the silicalita affinity towards butanol kept constant and the purity
of butanol in the condensate was practically the same (97 % w/w). The butanol recovery
degree was lower using deactivated silicalite (61 for deactivated silicalite vs 69 % for
fresh silicalite using the same experimental conditions), which is attributed to the lower
evaporation rate observed during the desorption step when deactivated silicalite is used
instead of fresh silicalite. This fact decreases the driving force in the condenser, which
can hinder the achievement of the equilibrium in these experimental conditions.

2.5.2. Adsorption-desorption process with Resin SP270®.

A long adsorption-desorption cycle study was carried out with resin SP207®
(Section 7.5) using the Installation C (Section 3.4.3). The diagram of the process proposed
for this adsorbent is shown in Figure 2.11. The experimental conditions are summarized
in Table 2.1.
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Figure 2.11. Flowsheet for the adsorption-desorption process proposed with resin SP207®.

Table.2.1 Experimental conditions of the adsorption-desorption cycles performed with model
fermentation broths (0-10% w/w) and real fermentation broths.

Step 0 (m’s) T(K) £(s)
Adsorption  1.67-10% (lig) 333  4200%/ 4800°
Drainage  3.33-10° (air) 333 300
Desorption  3.33-10¢ (air) 333 3300
Condensation  3.33-10° (air) 268 3300

a) time for cycles with model fermentation broths (0-10 % glucose). The first
cycle was run during 4800 s to ensure the complete saturation of the bed.
b) time for cycles with real fermentation broths.
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The adsorption and desorption steps were performed at 333 K without complete
regeneration of the adsorbent letting it wet at the end of the regeneration. The incomplete
regeneration avoids the accumulation of non-volatile compounds such as glucose in the
column, which hinders the access of molecules to the pores of the material. A model
fermentation broth with glucose (0-10 % w/w) and a real fermentation broth were used
as feed. The glucose concentration was determined thermogravimetrically by heating at
393 K.

i) Effect of the glucose on the performance of the proposed adsorption-
desorption process using model fermentation broths (Section 7.5).

In this study, 35 adsorption-desorption cycles were run using two different model
fermentation broths:

Broth 1: acetone (0.3 % wi/w), butanol (1.0 % w/w), ethanol (0.08 % w/w), acetic
acid (0.1 % w/w), butyric acid (0.1 % w/w) and water (98.4 %).

Broth 2: acetone (0.3 % w/w), butanol (1.0 % w/w), ethanol (0.08 % wi/w), acetic
acid (0.1 % w/w), butyric acid (0.1 % w/w), glucose (10 % w/w) water (88.4 %).

Breakthrough curves were collected in alternative adsorption-desorption cycles in
both cases. The evolution of the butanol breakthrough curves with the number of
adsorption-desorption cycles is shown in Figure 2.12. These curves were obtained from
the cycles developed with the model fermentation broth with a 10 % wi/w of glucose. The
glucose breakthrough curve in the cycle 23 is also presented in Figure 2.12. The
breakthrough curves collected in the cycles with the model fermentation broth without
glucose are presented in Section 7.5.1 of this work.

The butanol concentration in the adsorption step effluent (stream (3)) during the
cycles 2-35 was not zero because the column was not regenerated completely in the
previous cycle. The butanol breakthrough times and the shape of its curves did not vary
from the cycle 2 to 35 indicating that the steady state was achieved. The adsorption step
effluent washed the non-evaporated glucose in the previous cycle.
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Figure 2.12. Evolution of the butanol breakthrough curves with the number of adsorption-desorption
cycles (cycles 1-35) using a model fermentation broth with 10 % w/w of glucose and resin SP207®
as adsorbent. Glucose breakthrough curve for cycle 23.

The evolution of the working adsorption capacity with the number of adsorption-
desorption cycles for the model fermentation broths (0-10 % w/w glucose) is shown in

Figure 2.13.
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Figure 2.13. Evolution of working adsorption capacity with the number of adsorption-desorption
cycles using model fermentation broths with glucose (0-10 % w/w) and resin SP207® as adsorbent.

The adsorption working capacity for butanol was about 60-102 kg/kgres in steady
state. The sum of this value for the others solvents was about 10-103 kg/kgres. The glucose
was not adsorbed on the resin SP207® (Section 7.2) and its presence did not affect to the

butanol adsorption.
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In this process, the glucose and the acids would be recycled to the fermenter by
the adsorption and drainage steps effluents (stream (3) and (11)), which would allow that
they were consumed in the fermenter. This process recycles the 85-90 % of fed ethanol
and acetone to the fermenter. Thus, an experimental study about the effect of the
accumulation of ethanol and acetone on the fermenter should be performed.

The condensed product (stream (9)) in the cycles with model fermentation broth
with 10 % glucose presented a butanol concentration about a 14-15 % w/w in the studied
cycles. This stream was separated experimentally by decantation at 298 K giving the next
two streams. (i) the stream (11) with about an 81 % of w/w butanol, 18 % w/w of water
and 1 % wi/w of acetone, ethanol and acids. (ii) the stream (12) with about a 7.5 % w/w
of butanol, about a 92 % w/w of water and about a 0.5 % w/w of acetone, ethanol and
acids.

The butanol recovery (about 98 %), butanol specific production (6.5 kg/kgres) and
butanol productivity (3.2 kg/(kgres-h)) were kept constant in the studied cycles with the
model fermentation broth with 10 % glucose. The recovery degree was defined as the
ratio between the mass of compound i in the outlet streams ((3) + (8) + (11) + (12)) and
the mass of compound i in the feed stream ((2)). The time of cycle required for the
productivity estimation was calculated as the addition of the adsorption time and the
desorption time (3600 s), considering as adsorption time the butanol saturation time
obtained from the experimental breakthrough curves (3600 s).

The results of purity, production and productivity for the model fermentation broth
without glucose were determined in the regeneration-condensation experiments (Section
1.4.2 of this summary or Section 7.4.2).

ii) Effect of the fermentation medium on the performance of proposed
adsorption-desorption process (Section 7.5.2).

In this study, 33 adsorption-desorption cycles were run with a real fermentation
broth. The composition of this broth was: acetone (0.24 % wi/w), butanol (0.73 % w/w),
ethanol (0.073 % w/w), acetic acid (0.12 % wi/w), butyric acid (0.14 % w/w), glucose
(0.01 % w/w), non-volatile compounds (1.2 % w/w) and water (97.48 %). The non-
volatile compounds concentration was determined thermogravimetrically by heating at
393 K. This broth was produced at Bioprozesstechnik Department at Beuth Hochscule
fur Technik Berlin. The broth was filtrated to remove the cells and suspended solids
before adsorption step occurred.
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Breakthrough curves were collected in alternative adsorption-desorption cycles.
The evolution of the butanol breakthrough curves with the number of adsorption-
desorption cycles is shown in Figure 2.14 (a). The non-volatile breakthrough curve in the
cycle 23 is presented in Figure 2.14 (b).

@) 20d (b) 201 O non-volatile compounds (cycle 33)
. o —H— BUtOH - Cycle 1 ~ —vr— NaCl (tracer)
; —O— ButOH - Cycle 9 "
: ButOH - Cycle 23 ;
154 —M— ButOH - Cycle 32 15 Resin SP207

‘ . ity Real fermentation broth
‘ Resin SP207

% i Real fermentation broth

< !
_]\

— T T T T . : . . . . . .
0 2000 4000 6000 0 2000 4000 6000
L ) b (s)
Figure 2.14. Evolution of butanol breakthrough curves with the number of adsorption-desorption

cycles (cycles 1-32) using a real fermentation broth and resin SP207® as adsorbent. Non-volatile
compounds breakthrough curve for the cycle 33.

The butanol breakthrough times and the shape of its curves did not vary from the
cycle 2 to 32 indicating that the steady state was achieved. The evolution of working
adsorption capacity with the adsorption-desorption cycles using this real fermentation
broth is shown in Figure 2.15.

140 |
1 —Ml— ButOH
120 —X— Acet + EtOH + AA + AB
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f | Real fermentation broth
o 80 +
<
o 60
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- o u u
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g ]
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] X\X < X
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0 10 20 30 40

n° of adsorption-desorption cycles

Figure 2.15. Evolution of working adsorption capacity with the adsorption-desorption cycles using
this real fermentation broth and resin SP207® as adsorbent.
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The adsorption working capacity for butanol was about 40-107 kg/Kgres in the
steady state (cycles 9-33) while the sum of this value for the others solvents was about
10-107 kg/Kres.

The condensed product (stream (9)) presented a butanol concentration ranging
between 11-14 % w/w in the studied cycles. This stream was separated experimentally
by decantation at 298 K giving the next two streams. (i) the stream (11) with about a 78
% w/w of butanol, 21 % w/w of water and 1 % w/w of acetone, ethanol and acids. (ii) the
stream (12) with about a 7 % w/w of butanol, 92 % of w/w of water and 1 % w/w of
acetone, ethanol and acids.

A mass balance of non-volatile compounds was developed in the system,
collecting all outlet streams and heating them at 393 K to determine the non-volatile
concentration. This balance was also calculated with the non-volatile compounds
breakthrough curve. In both cases, the results showed that the 98,5 % of the non-volatile
compounds was eluted from the column, mainly in the adsorption step effluent (95 %)
and the drainage step effluent (3 %). These compounds would be recycled to the fermenter
together to the acids and nutrients (stream (3) and (8)) to be consumed in the fermenter.
The 80-90 % of fed ethanol and acetone must be also recycled to the fermenter with the
proposed process.

The butanol recovery (about 97 %), butanol specific production (about 4.1
kag/kgres) and butanol productivity (about 2 kg/(kgres.h)) were kept constant in the studied
cycles with a real fermentation broth. These values are lower than those obtained with the
model fermentation broths due to that the butanol concentration in real fermentation broth
is lower than in the model fermentation broths (0.75 vs 1 % w/w). Despite that, the process
keep working with mixtures of butanol concentration lower than 1 % w/w and producing
a high butanol concentration (78 % wi/w).

2.5.3. Adsorption-drying-desorption process with activated carbon F400°.

Seven adsorption-drying-desorption consecutive experiments were carried out
with activated carbon F400® (Section 8.5). The Figure 2.16 shows the flowsheet of
adsorption-desorption process used with activated carbon F400®. These experiments
were carried out in the Installation A (Section 3.4.1). A model fermentation broth was
used as feed and its composition was: acetone (0.3 % w/w), butanol (1.0 % w/w), ethanol
(0.08 % wiw), acetic acid (0.1 % wi/w), butyric acid (0.1 % w/w) and water (98.4 %). The
experimental conditions of these experiments are summarized in Table 2.2.
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Phases
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Adsorption
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Draining step
effluent

o3 Drying step
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Figure 2.16. Flowsheet for the adsorption-drying-desorption process used
with activated carbon F400°.

Desorption step
effluent

Table 2.2. Experimental conditions of adsorption-drying-desorption cycles performed with model
fermentation broths and activated carbon F400® as adsorbent.

Step 0 (m’/s) T (K) £(s)
Adsorption 3.33-10°® (liq) 318 4200
Drainage 3.33:10° (air) 318 300
Drying 3.33:10° (air) 348 10500
Desorption 3.33:10°° (air) 401 54000
Condensation 3.33:10° (air) 268 10500 (drying) / 7400 (des)

Breakthrough curves were collected in alternative adsorption-drying-desorption
experiments. The butanol breakthrough curves are shown in Figure 2.17 (a). The rest of
breakthrough curves are shown in Section 8.5 of this work.

3.01 —O—Cycle 1 2001 —O— BUtOH
| —O—Cycle 4 ] —0O— Acet + EtOH + AA + AB
2.5 1 —A\—Cycle 7 180 o
% : X T o—©
g 20 Activated carbon F400 Z 1601
> ~
< : o Activated carbon F400
= Model fermentation broth ~ .
- 1.5 < 1404 Model fermentation broth
o 8 ‘o
& @ — ]
= 104 T 1204 )
i mc.r_ ’. . A
0.54 204 ————O0——— O
O.O B T N T T T T T o 7 T T T T T T T T T
0 2000 4000 6000 0 2 4 6 8
t, () n° of ADD experiments

Figure 2.17. (a) Evolution of the butanol breakthrough curves and (b) adsorption equilibrium
capacity with the number of adsorption-drying-desorption experiments using a model fermentation
broth and activated carbon F400® as adsorbent.
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The butanol breakthrough times and the shape of its curves did not vary in the
studied experiments. The evolution of butanol adsorption capacity with the number of
adsorption-drying-desorption experiments is shown in Figure 2.17 (b). The butanol
adsorption equilibrium capacity was about 170-107 kg/kgea While the sum of this value
for the others solvents was about 25-10° kg/ kgca in these experimental conditions.

The experimental composition of the condensed stream during the drying step
(stream (9)) was about a 10.5 % w/w of butanol, 89 % w/w of water and 0.5 % w/w of
ethanol, acetone and acids approximately. The composition of the condensed stream
during the desorption step (stream (10)) was about a 90 % w/w of butanol, 9 % of acids
and 1 % of water approximately. All these compositions kept constant in the studied
cycles.

The butanol recovery (about 84 %), butanol specific production (about 13.2
kag/kgca) and butanol productivity (about 2.3 kg/(kgea-h)) were kept constant in the studied
cycles with model fermentation broth.

2.6. Process Modelling.

2.6.1. Adsorption kinetics.

Two mathematical models based on mass balances were applied to describe the
dynamic of the column during the adsorption step. The first one (Model I, Section 4.1.1)
considers the Ficks law for the transport in macropores and a Linear Driving Force (LDF)
approach for the transport in micropores. The second one (Model Il, Section 4.1.1)
considers a Linear Driving Force (LDF) for the transport in micropores and macropores.

i) Simulation of the breakthrough curves obtained with silicalite.

The butanol breakthrough curves obtained with silicalite were fitted using the
model I (Section 6.9) The butanol equilibrium isotherm fitted with Redlich-Peterson
equations was introduced in Eq (4.5) and (4.6) of this model.
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The bed properties and transport parameters are in Table 5.1. Next parameters are
required to fit the experimental breakthrough curves:

(1) the axial dispersion coefficient (D.) of the system which was obtained fitting
two butanol breakthrough curves with the column loaded with glass beads (dead volume
experiment), giving a value of 3-10° m?/s. This parameter could be calculated using
literature correlations but accurate results can not be obtained because the effect of the
void volume outside the column is not considered. It was assumed that dispersion only
occurs inside the interstitial bed volume, and the flow pattern in pipe lines is plug flow,
causing a delay time in the breakthrough curve (to) which was calculated with Eq. (6.11).

(i) the external mass transfer coefficient was calculated with the correlation
proposed by Dwivedi and Upadhyay Eq (4.3), (iii) the macropores transport was defined
from the macropore effective diffusivity (Dgf'; ), which was first calculated theoretically

as Dy, ig,/7 (Tien, 1994). The typical values of tortuosity range between 2 and 6.
However, the model underestimated the slope of butanol breakthrough curves with
tortuosity higher than 2. For this reason, (Dgf'; °) was considered as adjustable parameter.

(iv) D, /7%, where D, is diffusivity in the silicalite crystals and 7 is the crystal
radius. This parameter defines the transport in micropores and it was considered as
infinity by a sensitivity analysis. The complete model was solved numerically using the
PDECOL package (FORTRAN version of 1987), a public domain code developed by
Madsen and Sincovec 1979) which uses orthogonal collocation on finite elements
technique. All butanol breakthrough curves at 298 and 323 K were satisfactory fitted with

macro

a D™ of 4-10"° m%/s (Section 6.9). Examples of some curves are shown in Figure 2.18.

o
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o)) Silicalite
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tads (S)

Figure 2.18. Example of several butanol breakthrough curves with silicalite fitted with the model I.
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ii) Simulation of the breakthrough curves obtained with resin SP207°,

A second model was developed to describe multicomponent and monocomponent
breakthrough curves (model Il, Section 4.1.2). In this case, a LDF approach is used for
the transport in macropores and micropores (or adsorbed phase). This model was applied
to the monocomponent breakthrough curves of acetone, butanol, ethanol, acetic and
butyric acid with resin SP207®. The bed properties and transport parameters are presented
in Table 5.1. The monocomponente equilibrium isotherms fitted with the Langmuir
equation were introduced in the model (Ec. (10), (12) y (13)). The next parameters are
required to predict the curves:

(i) the axial dispersion coefficient (Dv) of the system which was obtained fitting
the tracer (NaCl) breakthrough curve (dead volume experiment) giving a value of 5-10
m?/s. In this model was assumed that the axial dispersion occurs in the interstitial bed
volume and also in the void volume before and after of the adsorbent. This void volume
was calculated using the stoichiometric time measured with the breakthrough curve of
NaCl (Eq (7.8)). To consider this volume in the model, an increment of bed length (A L)
was added to the real bed length (Eq. (7.8)). It is assumed that the mass transfer between
the liquid and the adsorbent particles is null in the spatial points outside the adsorbent bed
( kgiermacro k;nicro

and are set to zero).

m+macro

(ii) the global mass transfer coefficient (kﬁi ) which includes the external

mass transfer coefficient (k™) and the macropore coefficient (K"°). The external mass

transfer coefficient (k}im) was calculated with the correlation proposed by Dwivedi and
Upadhyay (Eg. (4.3)). The macropore mass transfer coefficient (&£""°) was calculated

macro

from the macropore effective diffusivity (Dgf';) which was determined theoretically as

Dy, ie,/7, using a typical value of 3 as tortuosity. In general, the theoretical values of

lim+macro

global mass transfer coefficient (; ) for butanol, ethanol and acetone allowed to
simulate its breakthrough curves satisfactory. However, the theoretical values of the
global mass transfer coefficient (k™™*") for acetic and butyric acid did not reproduce
well its breakthrough curves. Thus, it was introduced an adjustment factor to modify the

kl im+macro
i

value of in the case of acetic and butyric acid.

(iv) the mass transfer coefficient in micropores was determined as infinite by a
sensitive analysis. The complete model is solved using the orthogonal collocation on
finite elements method, with cubic Hermite polynomials. The resulting ODE system is
integrated with the ODEPACK package (Hindmarsh 2016).
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The adjustable parameters were estimated minimizing the value of R? (Table 8.43)
An example of the fitted breakthrough curves is shown in Figure 2.19.
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Figure 2.19. Examples of several monocomponent breakthrough curves with resin SP207® fitted
with the proposed adsorption kinetics model (model 1) (Section 7.6.2).

-40 -



2. Extended abstract

The multicomponent breakthrough curves obtained with resin SP207® were fitted
applying the proposed model Il (Section 4.1). First, the multicomponent isotherm fitted
with the extended Langmuir equation was introduced in the model (Ec. (10), (12) y (13)).
The global mass transfer coefficients (,\™™*™) for butanol, acetone and ethanol were
calculated theoretically. The adjustment factors estimated for acetic and butyric acid with
binary mixtures were also used to simulate the multicomponent breakthrough curves. The
Figure 2.20 shows an example of these fitted multicomponent curves. All fitted curves
are shown in Section 7.6.3.

Exp 1 O Acet(0.3%) —— Model
3 O ButOH (1.0 %) Model
2.0 it EtOH (0.08 %) Model
Y AA(0.3%) —— Model
! X AB (0.1 %) —— Model
154 | 0o
£ !
m><_
g,\ 1.0
é
R -
0.5 R®  =0.964
global
OO h T i T T T T T
0 2000 4000 6000
tads (S)

Figure 2.20. Example of a multicomponent breakthrough curves with resin SP207® fitted with the
proposed adsorption kinetics model (model I1).

The breakthrough times and shape of the curve for butanol, butyric acid, acetic
acid and ethanol were simulated quite well. However, the simulated acetone curve did not
depict accurately the displacement. The acetone is displaced from the adsorbed phase by
butanol and butyric acid adsorption, being the equilibrium adsorption capacity quite low.
Thus, errors in the equilibrium parameters of other components could be the reason of
these deviations.

iii) Simulation of the breakthrough curves obtained with activated carbon
F400°.

The butanol breakthrough curves with activated carbon F400® were also fitted
using the proposed adsorption kinetics model Il. The butanol equilibrium isotherm fitted
with the Langmuir equation were introduced in the model (Ec. (10), (12) y (13)). The
parameters used were:
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(i) the axial dispersion coefficient (D.) of the system was obtained fitting a butanol
breakthrough curve on column loaded with glass beds (310 m?/s). The void volume and

the inactive bed length (A L) was calculated for this system as mentioned above (see
Section 1.6.1 ii)).

(ii) the global mass transfer coefficient (k.™™*™), which includes the external

mass transfer coefficient (k™) and the macropore coefficient (™), was calculated
theoretically as explained above.

(iii) mass transfer coefficient in micropores was determined as infinite in
agreement with the sensitivity analysis performed. An example of these breakthrough
curves is shown in Figure 2.21.
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Figure 2.21. Example of several butanol breakthrough curves with carbon F400® fitted with the
proposed adsorption kinetics model (model I1).

The curves were fitted with theoretical values of £&™™™ between 4.35-4.27-10
® m/s depending on liquid flow rate (1.67-3.33 10 m%/s) using a typical value of 2 as
tortuosity. All fitted curves are shown in Section 8.6.2.

2.6.2. Desorption Kkinetics.

A mathematical model based on mass, energy and momentum balances was
applied to describe the dynamic of the regeneration step of the three adsorbents. The

proposed model is described in Section 4.2. The properties and transport parameters are
shown in Table 5.1.
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1) Simulation of the mass and temperature profiles in the bed using silicalite.

In this model, each unbound compound saturation pressure in the Eq. (4.15) was
calculated in function of the temperature and its composition by the Raoult’s Law to
simplify the model. The water in the column is considered as unbound liquid and the
butanol is considered as bound and unbound liquid. The vapour butanol adsorption
equilibrium isotherms fitted with Langmuir equation was introduced in Eq. (4.17) (term
of g*).

The initial conditions for the model were calculated as follows (Eq. (4.23)). The

ligado
1

a mass balance (Ec (7.2)) in the previous adsorption step and the initial temperature in the

initial concentration of bound butanol in the bed (¢ to tges= 0) was calculated applying
bed (Tini) was obtained from the experimental temperature profiles. The fitting of the mass
and temperatures profiles during the regeneration step required the next parameters:

(i) unbound and bound liquid mass in the bed just after drainage (mo). This
parameter can be calculated theoretically assuming that the interstices between particles
are emptied when the column is drained, and only the pellet macropores are filled with
liquid. However, these theoretical initial mass values were much lower than the ones
observed experimentally in the mass profiles during the regeneration step (Figure 2.22).
This indicates that a significant amount of liquid droplets remained stuck to the external
surface of the pellets at the end of the column drainage. In addition, the experimental
profiles shown that this amount change between experiments depending on the column
temperature and the air flow rate (Figure 2.22). For this reason, mo was considered as an
adjustable parameter.

klim+macro
i

(ii) the transport in the external film and macropores ( ) was selected as

infinity in accordance with the sensitivity analysis performed.

(iii) the pre-exponential coefficient of mass transport in micropores (kso) was
empirical (Delage et al.., 2000) and unknow for this system. It is considered an adjustable
parameter.

(iv) the heat transmission coefficient from wall to gas (hw) can be calculated by
correlations (Da Silva and Rodrigues, 2001) but it involves low accurate values.

The adjustable parameters (mo, kso and hw) were estimated minimizing the value

of R2. All estimated parameters are show in Table 7.8. The experimental and predicted
mass and temperature profiles using silicalite as adsorbent are shown in Figure 2.22.
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The results showed that the model can reproduce the rate of drying in the drying
step, the minimum drying time, the rate of desorption in the desorption step, and the
evolution of temperature in the column. Therefore, although the model is based on several
simplifications, it can be used to design the proposed process.
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Butanol-water mixture
04 200
0 2000 4000 6000 8000 2000 4000 6000 8000
tdes (S) tdes (S)

Figure 2.22. Comparison between the experimental and the predicted mass and temperature profiles
using silicalite as adsorbent (Section 6.8.2).

ii) Simulation of the mass and temperature profiles in the bed using Resin
SP207°.

The fitting of the mass and temperatures profiles in the bed during the regeneration
step using resin SP207® were also performed. In this case, the above proposed desorption
model was modified (Section 4.2.). Now, each unbound compound saturation pressure in
the Eq. (4.15) was calculated in function of the temperature and its composition by the
UNIQUAC thermodynamic model. This modification allowed to work with liquids
multicomponent mixtures the till 6 compounds (more the inert gas). Butanol is considered
as unbound and bound liquid while acetone, ethanol, acetic acid and butyric acid were
considered as unbound liquids. The vapour butanol adsorption equilibrium isotherms
fitted with Langmuir equation was introduced in Eq (4.17) (term of g*).

The initial conditions for the model were calculated as follows (Ec (4.23)). The

initial concentration of bound butanol in the bed (qlligado to tses= 0) was calculated applying

a mass balance (Eq. (7.2)) in the previous adsorption step. The initial concentration of
each compound in the bed (x!*M ") was calculated applying a mass balance after the
column drainage step (Eq. ((7.5)). The initial temperature in the bed (Tini) was obtained
from the experimental temperature profiles.
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The fitting of the mass and temperatures profiles during the regeneration step
required the next parameters:

(i) the unbound and bound liquid mass in the bed just after the drainage (mo) was
considered as adjustable parameter.

(ii). the transport in external film and macropores (k™™*™) was considered as
adjustable parameter.

(iii) pre-exponential coefficient of mass transport in micropores (ks) is empirical
and considered as infinity from a sensitive analysis performed.

(iv) the heat transmission coefficient from wall to gas (hw) was considered as
adjustable parameter for the same reason as it was said before.

klim+macro

: and hw were considered as adjustable parameters and they were
estimated minimizing R? and the relative error in the value of the minimum desorption
temperature (Etgesmin)- THiS last error was calculated as, (abs (experimental value-
estimated value)/experimental value) 100. All parameters are show in Table 8.43. An
example of the predicted and experimental profiles is shown in Figure 2.23.

Thus, mo,
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Figure 2.23. Experimental and predicted mass and temperature profiles with resin SP207
(Section 7.7.1).
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It must be remarked that the model predicted worse the final mass regions of the
profiles. Although, these regions do not have much practical interest because this process
would work with adsorption-desorption cycles without complete regeneration of the
adsorbent as was summarized before (Section 7.5.2 of the thesis). The corresponding
desorption time to the minimum desorption temperature was not predicted accurately in
all desorption experiments with model fermentation broth as feed. This difference seems
to be similar in all these experiments which can indicate that the thermocouple was not
exactly placed inside the column in the position z/L = 0,9. However, this time was
predicted much better in the desorption experiments developed with butanol-water
mixtures (Section 7.7.1).

This model was also used to predict the composition and mass of the condensates
using resin SP207® (Figure 2.24). The condensation step was simulated by Aspen Plus®
using UNIQUAC as thermodynamic model.
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Figure 2.24. Predicted and simulated composition of condensates with resin SP207® (Section 7.7.1)

The results showed that the model can reproduce the rate of desorption step in the
most interesting region for the proposed adsorption-desorption process, the minimum
desorption temperature and, very important, the composition and mass of the condensates.
Therefore, although the model does not present high values of R? from a practical point
of view it is very useful.
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iii) Simulation of the mass and temperature profiles in the bed using
activated carbon F400°.

The desorption kinetics model modified with UNIQUAC thermodynamic model
(Section 4.2.) was applied to simulate the mass and temperature profiles using activated
carbon F400 with butanol-water mixtures (Section 8.3).

The fitted parameters are shown in Table 9.22. They were estimated minimizing
R2. In this case, it was also necessary to include an experimental factor to predict the
bound liquid mass after the kink in the mass profiles. This experimental factor is related
with the ratio between the pore volume in pores with diameter < 1nm and pore volume in
pores with diameter between 1-2 nm. All parameters are shown in Table 9.22. An example
of the predicted and experimental profiles is shown in Figure 2.25.
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Figure 2.25. Experimental and predicted mass and temperature profiles with activated carbon F400®
(Section 8.7.1).

2.7. Energy requirement and optimization.

2.7.1. Adsorption-drying-desorption (ADD) process with silicalite.

The energy requirement of the proposed adsorption-drying-desorption process for
silicalite was estimated (Section 6.9). The flowsheet proposed for drying and desorption
steps including the different forms of energy inputs (compression, heating and
refrigeration) is shown in Figures 2.26-2.27. The energy requirement of the adsorption
step was not considered because only the pumping of liquids was involved. The main
considerations are summarized here:
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1. Adsorption of butanol (2 % w/w)-water mixture at 298 K up to saturation.

2. Drying of the bed at 323 K. It was assumed that the column was heated with
waste heat from other streams or units of production plant. The column effluent during
this step was condensed at 283 K by a refrigeration cycle, using a waste heat source at
323 K, which cools water down to 283 K (Saha et al., 2001).

The composition of the liquid condensed during this step (2.6 % w/w) was similar
to that of feed mixture. A small portion of the amount of fed butanol was lost in the
effluent from the condenser (4.7%). If acetone was present in the feed mixture, it could
be removed from the column in this step. The drying time was estimated as the minimum
time to evaporate all water in the column (6780 s). This effluent would be recycled to the
feed tank (Figure 2.26)

Drying
Waste heat —
F)salida, comp | f Tdesfm 323 K
TSaIida, comp *
Wcomp, sec ld
4.7 % ButOH loss
i 298 K
Air 298 K 101.3 kPa
11.0-10° m¥/s
283K [«
101.3 kPa
Heat to waste heat a4t
driven refrigeration cycle ¢
2.6 % w/w (ButOH)
Recycle to

adsorption feed

Figure 2.26 Flowsheet for the drying step with silicalite.
3. Desorption of bound liquid at 423 K. The column effluent during this step was

recovered by condensation at 263 K. The condenser effluent was reused to the column to
avoid butanol losses (Figure 2.27).
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Desorption
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Hgas,rec 208 K

l Hr,rec
-—
263K [«

101, 3 kPa
/

Hcond ¢

Liquid ButOH

11,0.10% m®/s

Figure 2.27. Flowsheet for desorption step with silicalite.

It was assumed that the ADD process was heat-integrated with the butanol
fermentation process, so the heat recovered from the effluent of the desorption process
(Hgas,rec) and from the column (Hcolumna,rec) Was reused within the whole process to pretreat
the feed streams to the fermenter, to dry the solid residues of fermentation (Jones and
Woods, 1983), and to preheat the air used in the desorption step of the ADD process,
among other possibilities. On this basis, they were (Hgasrect Hcolumnarec) Subtracted from
the total heat input (Hneta) to estimate the net energy(Eneta) requirement. This net energy
was estimated considering the compression, heating and refrigeration requirements:

H H

neta

= Hgas +H columnarec Hgas,rec Eg. (2.1)

columna

WCOITI Sec WCO umn,aes H
Erg = 4 U LY Eq. (2.2)
0.4 04 304

The factor 0,4 takes into accounts the transformation of heat to electrical energy,
and the factor 3 is a typical value of the coefficient of performance of a refrigeration
system (heat removed/ electrical energy input) (Pitt et al., 1983). The Figure 2.28 (a)
shows the estimated values of the net energy (Eneta) and the specific production of butanol

(PERLS, 1) with the desorption times.
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Figure 2.28. Evolution of the net energy (Enets) and specific production of butanol (PEgS0s; cie) With
the desorption time.

It was observed that the net energy (Eneta) presents a minimum (3.28 MJ/kgsuto)

at 1200 s. A global objective function was proposed (PER %, ..i./Eneta) to determine the
optimal desorption time (Figure 2.29).

0.03 1

0.02 1 o

2
Eneta (kg ButOH /(M‘] kgsn))
O DEJ

0.01

cond
ButOH calc

E

0.00

P

0 2000 4000 6000 8000 10000
tdes (S)

Figure 2.29. Determination of the optimum desorption time.

A clear optimum desorption time was observed at 2000 s. In this case, the energy
requirement was slightly higher than the minimum one (3.4 vs. 3.3 MJ/kggutor) and a
specific production (PE) of butanol close to the maximum one (0.088 vs. 0.091 kg/
kgeuton). The contributions to the net energy were: 36 % was consumed in heating (Hnet),
31 % was consumed in cooling (Hcond), 26 % was consumed in gas compression during
the drying (Wsec) and 7 % was consumed in gas compression during the desorption (Wies).
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2.7.2. Adsorption-desorption process with Resin SP270°.

The energy requirement of the adsorption-desorption process used with resin
SP207 was estimated (Section 7.8). The composition of column effluent is estimated with
the desorption kinetics model and the composition of the condensate is estimated by
Aspen Plus®. The energy requirement of the adsorption step is not considered because
only the pumping of liquids is involved. The main considerations for the simulations are
summarized here:

1. Adsorption of model fermentation broth at 333 K up to saturation. The
composition of the broths was: acetone (0.3 % w/w), butanol (1.0 % w/w), ethanol (0.082
% w/w), acetic acid (0.1 %) and butyric acid (0.1 % w/w).

2. Desorption step was developed at 333 K. It is assumed that the column is heated
with waste heat from other streams or units of production plant. In this case, it was
proposed to recover the desorbed product by condensation in two different fractions. The

air flow rate used in the desorption step was Q. = 3,33-10° m?/s.

(i) The purpose of the first condensation fraction was to recover the acetone with
high purity (Figure 2.30). The time of the first fraction was fixed as the time required to
evaporate > 98 % of the acetone mass in the column (see partial pressure profiles in Figure
2.31 (2)). In these conditions, this time corresponded to a desorption time of 400 s.

First condensate

fraction
p Waste heat Tharea = 333K
salida, comp |
Tsalida,comp * {- 308 K
Wcomp
Hgas,rec
298 K
Aire a 298 K, 10° Par -
Qaire = 3,33'10_6 m/s
263K | §
10°Pa LY
Hcond

First condensate
fraction
(31 % wi/w in organics)

Figure 2.30. Flowsheet for the first condensate fraction using resin SP207.
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Figure 2.31. Partial pressure profiles in the column effluent during first condensate fraction.

The column effluent was recovered by condensation at 263 K. The composition of
the first fraction was: 12 % w/w of acetone, 18 % wi/w of butanol, 1.5 % w/w of ethanol

and acids and 68.9 % of water. The acetone recovery degree was 83.3 % and the total
organic recovery degree was 98.4 %. (Table 8.55-8.56).

(ii) The second condensation fraction ran from 400 s until the optimal time (Figure
2.32).

Second condensate fraction

Waste heat Tpared =333 K

Psalida, comp I
TSaIida, comp * {‘ 308 K
Hgas,rec
298 K
Aire a 298 K, 10° Par <+
Quire =3.33-10° m¥/s
263 K 283 K
1 bar 1 bar —
Hcond

Heat to waste heat

driven refrigeration cycle
Second condensate fraction

(21-10 % w/w in organics)

Figure 2.32. Flowsheet for the second condensation fraction using resin SP207°.
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The column effluent was recovered by two condensers in series. The first one
operated at 283 K by a refrigeration cycle, using a waste heat source at 323 K, which
cools water down to 283 K (Saha et al., 2001). The second one operated at 263 K to
recovery as much desorbed liquid as possible from the effluent. In the thesis is
demonstrated that using this condensers configuration with butanol (1,2 % w/w)-water

mixtures decreased notably the energy consumption as it is shown in Figure 2.33 (Section
7.8.1).

204 —O— 1 condensation step (268 K)
—@— 2 condensation steps (283 K+ 268 K)

15 4 1 condensation step

> Vs

e 2 condensation steps

[2a)
£ 101
S
=
w- 5 M’M

0 i T T T T T T T
0 5000 10000 15000

tdes (S)

Figure 2.33. Energy cost with 1 or 2 condensation steps.

The Figure 2.34 shows the evolution of the composition (X), specific production
(PE) and productivity (P) of butanol (ButOH) and total organic compounds (org. tot) in
the second condensed fraction with the desorption time.

The butanol composition decreased with the desorption time as it was
experimentally observed. The butanol and total organic compounds recovery degree
decreased slightly with the desorption time due to the lower mass fraction of organic

compounds in the column effluent. The specific production (PES%Sk . and

PE(Sﬁg_dtotcalc) increased with the desorption time until all organic compounds were

desorbed. The productivity in the condensate (P52} cae and PSSQdmt cale ) presented a

maximum.

In addition, it was studied the above parameters for each phase in equilibrium in
the condensate and the results are presented in Figure 2.35. The specific production and
productivity of butanol and total organic compounds in the butanol-rich phase

(PEL %, . and PE(gr(’gr“fot «alc ) Presented also maximums at different desorption times.
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Figure 2.34. (a) Condensate composition (x;°°"%), (b) recovery degree (Rec;*"d
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The evolution of compression energy, condensation energy and net energy for the
condensation fraction was calculated by Eg. (1.3) and the results are shown in Figure 2.36

Wcomp Hcond
E. = —2 20 Ec. (2.3
04 30,4 23)

54
Energy cost
44
X
Q
2 3
o
~
>,
2 29 o
g A E
= T Breta
w g
0- M

0 5000 10000 15000
tdes (S)

Figure 2.36. Energy requirement with the adsorption-desorption process using resin SP207.

The simulation results showed that the energy requirement increased with
desorption time due the loss of butanol in the condensate with the desorption time. The
main contribution to the energy cost of the process is the energy consumed in the
condenser. In order to determine the optimum desorption time, it was proposed an
objective function defined as ratio between specific production of butanol in the butanol-

rich phase (PE. %%, ... ) between net energy (E,.,) (Figure 2.37).
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Figure 2.37. Optimum desorption time.
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The optimum time was 3600 s in these conditions, with an energy requirement
equal to 2.1 MJ/kgeuton (fraction 1+ fraction 2). The main parameters of this process to
tdes = 3600s are showed in Table 8.65.

2.8. Comparison of main parameters in the three proposed recovery processes.

The Tables 2.3-2.4 show the main experimental and simulation results for the each
proposed adsorbent.

Table 2.3. Comparison of main experimental parameters in the proposed processes.

Comparison of the experimental results
2 i m " -
Adsorbent qu?ltOH 10 'AHl ];%Jetlgcl’-l T, sec fin T des fin x];gtg}slec x]é:gt(s)if(lies Concentration
(kg/kgs)  (kJ/mol) (K) (K) (% wiw) (% wiw) factor (%)
Silicalite ~ feed
982 69.8 323-343  403-423 . 97-98 98-196
(fresh) concentration
Resin
1152 59.5 - 323-343 - 21-10 21-10
SP207
Activated 21-10 (drying)
2002 68.5 323-343  403-423 21-10 90-98
carbon F400 90-98 (des)

a) value obtained for a butanol (1 % w/w)-water mixture as feed.

Table 2.4. Comparison of main simulated parameters in the proposed processes.

Comparison of the simulations results (optimum desorption time)

Adsorbent Wuon  Teofin Taestin  Quire'10° oo Reclfllﬁg?l{ PEgSS Pasti Enet
Gown) (9 (O (m¥) () (%) (kghkg) (kghkgsh)  (MIkgauor)

Tl

S(Iflrzzr:;e 323 423 10.1 17550 95 0.088 0.018 3.4

Resi

S:;én? - 333 333 7280 97.3 0.062 0.031 2.1

Activated carbon F400® showed the highest equilibrium capacity for a 1 % w/w
butanol in water (typical butanol concentration in fermentation broths), followed by resin
SP207® and finally by silicalite. The three adsorbents adsorbed mainly butanol in
presence of other compounds such as ethanol, acetone, acetic acid or butyric acid in the
ABE broths concentration typical range.

The silicalite selectivity towards butanol was very high producing experimentally
a product with 97 % in weight of butanol from acetone-butanol-ethanol aqueous mixtures.
The activated carbon F400® selectivity was also high, producing a 90-98 % w/w of
butanol stream. However, the resin selectivity towards butanol was much lower
producing a liquid with a 10-21 % w/w of butanol.
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The low adsorbate-adsorbent interaction in the butanol-resin SP207® system
allowed to perform a regeneration step with milder experimental conditions. The required
regeneration temperatures for resin SP207® were 323-343 K, which are much lower than
the ones required for silicalite or activated carbon F400® (403-423 K).

The simulations results indicated that the process with the resin SP207® presented
higher recovery, productivity and lower energy cost than the adsorption-drying-
desorption process developed with silicalite. In literature, there are different energy
estimations using adsorption and other techniques, but it is not easy to make a rigorous
comparison due to the different assumptions, as well as, different butanol concentration
in the feed mixtures and the product mixture. The process developed with silicalite
presents a low energy consumption compared with other proposed technologies in
literature (Abdehagh et. al 2014; Huang y col.,2014; Chuang Xue et al., 2014; Oudshoorn
etal., 2009; Qureshi et al., 2005; Groot et al., 1992). In any case, this energy requirement
is much lower than the butanol energy content (33 MJ/Kg).

The energy requirement obtained with resin SP207® should not be compared
directly because its product stream requires to be purified in major grade. For that
purpose, there are several options: (i) The product stream in the optimal time (18 % w/w
butanol) is fed directly to the distillation column. In this case the distillation column to
purify a butanol-water mixture from 18 % to 99.99 is about 4 MJ/kg according with the
open literature (Matsumura et al. 1988). (ii) the butanol-rich phase (78 % w/w butanol)
would be sent to distillation and the aqueous phase (7.5 % w/w butanol) would be feed to
a second adsorption column. The distillation energy cost to increase the butanol
concentration from 77 to 99.99 % w/w is about 1.7 MJ/kg (Luyben et al., 2008). The
product of this second column would be fully send to distillation. The distillation energy
in this case will range probably between 4-1.7 MJ/kg. To determinate which option is
better is necessary to know the butanol concentration in the second adsorption column.

The process developed for silicalite and activated carbon presents the next main
drawbacks compared with that for resin SP 207®: (i) required dying step, (ii) higher
desorption temperature, (iii) it is necessary to recover heat from the adsorbent, (iv) and
very important complete regeneration of the adsorbent bed can promote the accumulation
of non-volatile compounds such as glucose in the column, which could hinder the access
of the molecules to the porous of material giving an adsorption capacity reduction. In this
context, despite the lower butanol concentration in the product, resin SP207® can solve
these problems because it does not require to regenerate completely. Moreover, the
desorption temperatures and times are much lower.
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3. INTRODUCCION.

3.1. Contexto energético: biocombustibles.

El suministro de energia primaria ha aumentado de unos 6100 Mtoe en 1973 a
13700 Mtoe en 2014 debido principalmente al incremento de la poblacion y del grado de
industrializacion (Figura 3.1). Aproximadamente el 80 % del suministro de energia
primaria en 2014 proviene de combustibles de origen fésil; petréleo (31 %), carbén (29
%) y gas natural (21 %) y solamente sobre un 13 % de esta demanda se suple con fuentes
de energia renovables (Figura 3.2).

World

World' total primary energy supply (TPES) from 1971 to 2014 by fuel (Mtoe)

0

1971 197% 1680 198 190 1085 2000 005 aili] 201
B coar I o [ Natural gas 1 Nudear
B Hydro B Biofuels and waste 0 other

1. World includes international aviation and international marine bunkers.
2. In these graphs, peat and oil shale are aggregated with coal.
3. Includes geothermal, solar, wind, heat, etc.

Figura 3.1. Evolucion del suministro mundial de energia primaria
(Internacional Engy Agency, 2016).
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1973 2014

Biofuels and waste :
105%-  Other® Biofuels and waste

Hytro 0.1% 10.3%

Nucear 18%
0.9%

6 101 Mtoe 13 699 Mtoe

1. World includes international aviation and international marine bunkers.
2. In these graphs, peat and oil shale are aggregated with coal.
3. Includes geothermal, solar, wind, heat, etc.

Figura 3.2. Evolucién del suministro mundial de energia primaria
(Internacional Energy Agency, 2016).

El consumo de energia final en 2014 (9424 Mtoe) se distribuyd de la siguiente
forma: el 37 % para la industria, el 28 % para el transporte y el 35 % para otros usos,
principalmente, residenciales (Figura 3.3). De la energia dedicada al transporte en 2014,
en torno al 95 % proviene de combustibles derivados del petr6leo y Gnicamente sobre un
2-3 % de biocombustibles y residuos. A pesar de este bajo porcentaje, la cuota de
biocombustibles y residuos en el transporte mundial ha aumentado notablementne desde
el afio 1973 (0,02%) y especialmente en la Gltima decada. Aun asi, estos datos indican
claramente la enorme dependencia de los recursos energéticos de origen fosil y por tanto,
de los principales exportadores de ellos, como Arabia Saudi, Rusia, Emiratos Arabes o
Irag. (Internacional Energy Agency, 2016).

1971

. Non-
Agriculture/ specified

4 244 Mtoe 9 426 Mtoe

Figura 3.3. Consumo mundial de energia final por sectores (Internacional Energy Agency, 2016).

El precio del barril de petroleo era de 20 d6lares/barril en 1992, aumentando hasta
los 100-120 ddlares/barril en los afios 2006-2014 y reduciéndose actualmente hasta unos
50 dolares/barril (Figura 3.4). Estos datos demuestran las elevadas fluctuaciones en el
precio del petrdleo.
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Figura 3.4. Evolucién del precio de los combustibles fosiles (Internacional Energy Agency, 2016).

Las emisiones de CO> han aumentado notablemente desde 15500 Mt de CO- en
1973 a 32300 Mt de CO en 2014, siendo los principales emisores de CO los 35 paises
pertenecientes a la Organizacion para la Cooperacion y Desarrollo Econémico (OCDE)

y China. Uno de los escenarios perseguidos para 2040 es reducir las emisiones de CO>
hasta 18700 Mt.

CO, Emissions by fuel

World" CO, emissions from fuel combustion®
from 1971 to 2014 by fuel (Mt of CO,)

35000

30000
2500
2000
15000

10000
5000

0
1471 1975 1980 1985 190 1995 200 M0 ;4

B coat I oil I Natural gas other

1. World includes international aviation and international marine bunkers.
2.CO0, emissions from fuel combustion are based on the IEA energy balances
and on the 2006 IPCC Guidelines, excluding emissions from non-energy.
3. Inthese graphs, peatand oil shale are aggregated with coal.

4. Includes industrial waste and non-renewable municipal waste.

Figura 3.5. Evolucion de las emisiones de CO; por combustion de combustibles (Internacional
Energy Agency, 2016).

En este contexto energético y medioambiental los biocombustibles estan
adquiriendo especial importancia ya que contribuyen a suplir el aumento de la demanda
energética, reducen la dependencia y el coste fluctuante de los combustibles importados

originando una mayor estabilidad energética y, ademas, reducen las emisiones netas COx
(Abdehagh y col., 2014).
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El desarrollo de biocombustibles depende en gran media de la disponibilidad de
las materias primas, del desarrollo de procesos productivos eficientes y de la inversion de
los gobiernos. Paises como Brasil o Estados Unidos presentan una elevada produccién de
cafa de az(car y maiz como materias primas.

En cuanto a la legislacion, en Estados Unidos, la Agencia de Proteccion del
Medioambiente (EPA) establece que la produccidn de biocombustibles renovables debe
incrementarse desde los 90000 millones de litros actualmente fijados para 2017 a los
136.000 millones de litros para 2020. En Europa, la Directiva 2009/28/EC establece como
objetivo que, un 20% de la energia global consumida y un 10 % de la energia en el
transporte provenga de fuentes renovables.

Més recientemente, la Directiva 2015/1513 incrementa el umbral minimo de
ahorro de gases de efecto invernadero por el empleo de biocombustibles liquidos en lugar
de combustibles fosiles al 50 - 60% a partir 2018, en funcion del afio que comience a estar
operativa la planta. También, fija que los biocarburantes tradicionales (procedentes de
cereales y otros cultivos ricos en almidon, azlcares, oleaginosas o cultivos plantados en
tierras agricolas con fines energéticos) no sobrepasara la cuota maxima de un 7 % del
consumo final de energia en trasporte para el afio 2020.

3.2. Propiedades del butanol.

3.2.1. Isbmeros de butanol y propiedades.

El butanol es un alcohol alifatico saturado de formula molecular CsHsOH y masa
molecular de 74,12 g/mol. Presenta cuatro isomeros estructurales, dos alcoholes
primarios (n-butanol o 1-butanol e iso-butanol o 2-metil-1-propanol), un alcohol
secundario con 2 estereoisomeros (sec-butanol o 2-butanol) y un alcohol terciario (tert-
butanol o 2-metil-2- propanol).

La diferente estructura de estos isomeros tiene un efecto directo sobre sus
propiedades fisicas (Tabla 3.1). El ter-butanol presenta un punto de fusion de 25,8 °C y
es completamente miscible en agua. El sec-butanol presenta elevada solubilidad en agua.
Debido a estas propiedades, ninguno de estos dos isémeros (ter-butanol y sec-butanol) se
consideran una posible alternativa como combustibles. Sin embargo, iso-butanol y n-
butanol si que se consideran posibles combustibles alternativos debido a su menor
solubilidad en agua (Huang col., 2014).
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Otra caracteristica importane del butanol y de sus isbmeros es que presentan un
azeotropo con agua (Tabla 3.1). En la Figura 3.6 aparece el diagrama T-xy obtenido con
Aspen Plu®s y la composicién masica y molar del azedtropo de este sistema. Se ha
estimado empleando UNIQUAC como modelo termodinamico y una presion de 1 atm.

The Azeotrope
Number Of Components: 2 Temperature 92,61 C
Heterogeneous Classification: Unstable node
MOLE BASIS MASS BASIS
BUTANOL 0,2483 0,5761
WATER 0,7517 0,4239
T-xy diagram for BUTANOL/WATER
120y
115¢
110t

=
o
a1

Temperature, C
=
[{e] o
SAN =)

N

857

[{e]
o

80 : : : : : : : : : '
0,0 0.1 0,2 03 04 05 0,6 07 08 0,9 10

Liquid/vapor mass fraction, BUTANOL

Figura 3.6. Diagrama T-xy para butanol-agua estimado mediante Aspen Plus® a 1 atm y empleando
UNIQUAC como modelo termodinamico.
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Tabla 3.1.Aplicaciones principales de los isomeros de butanol (Jin y col., 2011; Hahn y col., 2013)

Isémero n-butanol iso-butanol sec-butanol ter-butanol
CHs
CH3CH CH; OH CH3CH,CH CHj3 |
Formula CH3CH,CH,CH>0H | | CH3-C-OH
CHs OH |
CHs
Apariencia incoloro incoloro incoloro incoloro
Densidad a 25 °C (kg/m?) 809,7 801,6 806,9 786,6
Solubilidad en agua/
Solubilidad de agua 7,1/20,6 75/17,3 18,0/36,5 miscible
30 °C (% masa)
viscosidad (m Pa) a 298 K 2,544 4.312 3.096 -
Punto fusién (°C) -89,3 -107,9 -114,7 +25,6
Punto ebullicion (°C) 117,7 107,9 99,5 82,6
Numero de octanos (RON) 96 113 101 94
AZeGlropo con agua: 57,5% de ButOH 67,0% de ButOH 68,0% de ButOH 88,2% de ButOH
composicion masicay punto 92.7C 89.8 °C 875 C 79.95C
de ebullicion ' ' , ;
- Disolvente (ej.: lacas o - Disolvente.

Aplicaciones principales

- Disolvente (gj.: pinturas,
resinas o tintes).

- Plastificante.

- Intermedio quimico (ej.:

éteres o ésteres de butilo).

- Aditivo en gasolinas.

- Disolvente (gj.: pinturas o
resinas)

- Limpiador industrial.

- En tintas.

- Aditivo en gasolinas.

resinas).

- Intermedio quimico
(ej.: butanona)

- Limpiador industrial.

- En perfumes o aromas
artificiales.

- Limpiador industrial.

- Aditivo para gasolinas.

- Intermedio quimico (gj.:
MTBE, o ETBE).
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3.2.2. Biobutanol como combustible.

Los biocarburantes liquidos mas empleados son el biodiesel (puro o mezclado con
diésel) y bioetanol (mezclado con gasolina). Aunque, desde hace unos afios se esta
estudiando también el uso de biobutanol como combustible debido a que presenta ciertas
ventajas sobre los anteriores. El butanol como biocombustible presenta varias ventajas
sobre etanol (Tabla 3.2):

(i) mayor contenido energético (33,1 MJ/kg para butanol frente a 26,8 MJ/kg para
etanol).

(i) balance de energia neto de la conversién de maiz en biobutanol mayor (6,53
MJ/L) que el balance de energia neto de conversion de maiz a bioetanol (0,40 MJ/L)
(Swanay col., 2011).

(iii) menor volatilidad y mayor flash point que lo convierten en un producto mas
seguro y con menor posibilidad de cavitacion.

(iv) menos higroscopico lo que significa menos corrosivo para tuberias y equipos.

(v) mayor miscibilidad con gasolina.

(vi) no requiere modificaciones en los motores de combustion interna y puede ser
empleado como combustible alternativo empleando la infraestructura de distribucion de
combustibles actual.

La regulacién en E.E. U.U permiten mezclar un 16 % en volumen de butanol en
gasolina, frente al 10 % en volumen de etanol en gasolina. El butanol presenta también
buena solubilidad con diésel, sin necesidad de emplear co-solventes, lo que le convierte
en una opcion de futuro para ser mezclado con éste. Comparado con biodiesel, el butanol
presenta un contenido de oxigeno superior lo que puede disminuir las emisiones de hollin.
Ademas, su uso también puede reducir las emisiones de NOy, debido a que el calor de
vaporizacion de butanol es superior al de biodiesel y la temperatura de combustion es
inferior (Abdegah y col., 2014; Huang col., 2014; Jiny col., 2011; Qureshi y col., 2005y
2008; Lee y col., 2008; Diirre 2007).
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Tabla 3.2. Propiedades de gasolina, diésel, etanol y butanol (Jin y col.,2011).

Propiedad Diésel Gasolina Etanol Butanol
Formula Molecular C12-Cas CsCor2 C:HsOH  C4HOH
indice de octano (RON) 40-55 80-99 108 96
Viscosidad a 40°C (mm?/s) 1,4-4,1 0,4-0,8 1,1 2,6
Densidad a 20°C (kg/m?3) 820-860 720-780 790 808
Poder calorifico inferior (MJ/kg) 42,5 42,7 26,8 33,1
Punto de ebullicién (°C) 180-370 25-215 78,4 117,7
Presién de saturacion a 38°C (kPa) 1,86 31,0 13,8 2,3
Flash Point (°C) 65 a 88 -45a-38 8 34
Limites inflamabilidad (% vol) 1,5-7,6 0,6-8,0 4,3-19,0 14-11,2
AHC%aporizacion (kJ/kg) a 298 K 270 380-500 904 592
Temperatura autoignicion (°C) ~210 ~300 434 343
Relacion aire : combustible 14,3 14,7 9,02 11,21
Solubilidad en agua y del agua Baja Baja Alta Baja

3.3. Produccion de butanol.

3.3.1. Produccién quimica de butanol (petrobutanol).

La produccion quimica de butanol se realiza, principalmente a través de los
siguientes tres procesos industriales (Figura 3.7): (a) sintesis 0xo, (b) sintesis Reppe y (c)
hidrogenacion del crotoaldheido.

a Catalyst cHO CHy
HSC_% T HaC/\/ + ch—<
CH, CO/H, CHO
lCalalyﬂc hydrogenation
He” > ""oH
b HzC
Catalyst
R L " TR D SN B
CH, CO/H0 HaC OH

OH

Aldol condensation Dehydration H,C
c 3
2 HC—CHO — )\/CHO e \ + H,0
HiC CHO

lHydrog&-natiDn
NN
H3C OH

Figura 3.7. Mecanismos de reaccion de la produccién quimica de butanol (Uyttebroek y col., 2015):
(a) sintesis oxo; (b) sintesis Reppe; (¢) hidrogenacién del crotonaldehido.
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La mayoria del 1-butanol se produce mediante la sintesis oxo, a partir de la
hidroformilacion de propeno, seguido de hidrogenacién de los aldehidos formados.
Mondxido de carbono e hidrégeno se afiaden al doble enlace en fase liquida y presencia
de catalizadores de Co, Rh o Ru. En los afios 70, la reaccion se llevaba a cabo a altas
condiciones de presion (20-30-10° Pa) y temperaturas de 100-180 °C en presencia de
catalizadores de cobalto, dando lugar a rendimientos del 75 % hacia 1-butanol y del 25
% hacia iso-butanol. Posteriormente se han desarrollado nuevos procesos a menores
presiones con catalizadores de Rh y rendimientos hasta del 95 % hacia 1-butanol y 5 %
hacia iso-butanol. BASF, Oxea Group y The Dow Chemical eran los mayores productores
en 2010 (Hahny col., 2013).

En la sintesis Reppe tiene lugar la carbonilacion de propeno. Mondxido de carbono
y agua reaccionan a presiones de 0,5-2-10° Pa y a temperatura de 100 °C en presencia de
un catalizador (sales de amonio terciarias o hibridos de carbonilo de hierro polinuclear).
1-butano e iso-butanol se producen con un ratio de 86:14. Este proceso no tuvo tanto éxito
como la sintesis oxo con catalizador de Co, a pesar de del elevado ratio butanol/isobutanol
y unas condiciones de reaccion mas suaves (Hahny col., 2013).

Hasta los afios 50, la ruta petroquimica para la produccién de 1-butanol se basaba
en la condensacion aldolica de acetaldehido seguido de una deshidratacion e
hidrogenacion del crotaldehido. La condensacion aldolica fue en primer lugar estudiada
por Marcel Guerbet en 1890 y es conocida como reaccion de Guerbet. La reaccion se
llevaba a cabo a temperatura y presién ambiente en presencia de catalizadores basicos.
La deshidratacion se induce mediante la acidificacién con acido acético o fosforico y su
posterior destilacion. La hidrogenacion se realizaba en fase gas o liquida con catalizadores
de Cu. Sobre 1000 kg de 1-butanol pueden ser producidos a partir del350 kg de
acetaldehido. Con el desarrollo del proceso oxo esta sintesis fue abandonada. Aunque
actualmente las materias primas para llevar a cabo el proceso oxo comienzan a escasear
y ser mas caras, por lo que este proceso estd adquiriendo de nuevo importancia,
especialmente empleando el bioetanol producido a partir de biomasa (Ndaba y col., 2015;
Hahn y col., 2013). En esta linea, la compafiia Abengoa ha desarrollado y patentado
recientemente un proceso basado en la reaccion Guebert que permite producir 1- butanol
y convertir, ademas, el n-hexanol (producto de menor interés industrial) que acompafia al
1-butanol en otros alcoholes superiores (n-octanol y n-decanol) de mayor valor afiadido
(Sanz J.L., 2016). El proceso patentado por Abengoa se basa en acoplar la planta de
biobutanol a la planta comercial de produccidn de bioetanol, de modo que, la produccion
de biobutanol no limite la produccién de etanol.
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3.3.2. Produccion biologica de butanol (biobutanol).

La produccién industrial de butanol y acetona mediante fermentacién comenzé
alrededor de 1912, siendo una de las fermentaciones conocidas mas antiguas. A partir de
1950, la produccion fermentativa de butanol disminuy6 continuamente debido a que los
precios del petrdleo cayeron y provocaron que la produccion quimica de butanol fuera
mas rentable. La crisis del petroleo de los afios 70 propicié de nuevo el interés por los
biocombustibles, dirigiendo de nuevo la atencion hacia la produccion fermentativa de
butanol. A pesar de ello, la produccion de butanol sigue principalmente llevandose a cabo
a partir de recursos fésiles. EI empleo de materias primas y tecnologias de pretratamiento
de bajo coste, sistemas avanzados de biocatalisis, fermentaciones mas rapidas y procesos
de separacion mas eficientes, son los factores claves para que la produccion de butanol
via fermentacidn sea competitiva.

Las mejores propiedades y valor del biobutanol como combustible o como
compuesto quimico ha causado notables esfuerzos en los Ultimos afios para desarrollar
procesos competitivos en la produccion de biobutanol. En este contexto, compafiias como
Gevo, BP, Dupont, Cobalt Biofuels, Cathay Industrial Biotech o Green Biologics han
investigado, desarrollando e incluso, en algunos casos, han comenzado a operar plantas
de biobutanol o iso-butanol (Huang y col., 2014)

i) Sustratos para la produccion fermentativa de biobutanol.

Biobutanol ha sido tradicionalmente producido a partir de fuentes de sacarosa y
almiddn como, maiz, cafia de azucar, remolacha, patata, melazas, suero, yuca o Jerusalem
artichokes (Thang y col., 2010; Qureshi y col., 2008b y 2001; Ezeji and Blascheck, 2007;
Ezeji u col., 2007 y 2003; Jones and Woods, 1986; Marchal y col., 1985). La mayoria de
los procesos comerciales de biobutanol emplean estas materias primas basadas en
sacarosa 0 almidon, siendo el maiz el sustrato mas empleado en las plantas existentes
(Huang y col., 2014). Estas materias primas requieren pretratamientos simples para
obtener los azucares fermentables y sus productividades de butanol son mayores. Sin
embargo, inconvenientes como su elevado coste y su competencia con productos de
alimentacion, ha motivado el estudio de otros sustratos alternativos, especialmente la
biomasa lignocelulésica. Esta biomasa esta compuesta principalmente de celulosa (35-50
% en peso), hemicelulosa (25-35 % en peso) y lignina (10-25 % en peso). La elevada
disponibilidad de estas materias primas, su no competencia con productos de
alimentacion y su menor coste de cosecha y transporte comparado con la biomasa de
cultivo, hacen a este tipo de sustratos un candidato idoneo para la produccion de
biobutanol (Jiny col, 2015; Jang y col., 2012; Garciay col., 2011).
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Ademas, los biocombustibles producidos a partir de biomasa lignoceluldsica
generan menos emisiones de efecto invernadero que aquellos a partir de maiz (Cai y col.,
2012). A pesar de todas estas ventajas, el uso de sustratos lignoceluldsicos también
presenta inconvenientes, requieren pretratamientos mas complejos para obtener azlcares
fermentables y conducen a productividades de butanol mas bajas. Algunos ejemplos de
biomasa lignocelul6sica son los residuos de la agricultura, como; la paja de trigo, paja de
cebada, la fibra de maiz, el bagazo de yuca o switch grass (Lopez-Contreras y col., 2000;
Qureshi y col., 2010a, 2010b, 2008b y 2007).

También, es posible emplear microalgas ricas en almidén (Dragone y col., 2011;
Marsalkova y col., 2010; Behrens y col., 1989; Jones and Woods, 1986) u otras fuentes
de carbohidratos diferentes a las anteriores como son, las vinazas (residuos de la
destilacion del mosto (Ahn y col., (2011)) o el glicerol (subproducto principal en la
produccién de biodiesel) para la produccion de bioutanol (Jensen y col., 2012; Malaviya
y col., 2012; Taconi y col., 2009).

i) Microorganismos productores de butanol y ruta metabdlica.

Los microorganismos que producen naturalmente butanol son del género
Clostridium, tal como, C. acetobutylicum, C. beijerinckii, C. saccharobutylicum o C.
saccharoperbutylacetonicum. Entre todos ellos, los mas empleados son el C.
acetobutylicum y el C. beijerinckii (Huang y col., 2014) Las bacterias Clostridium se
clasifican como grampositivas, estrictamente anaerobias y formadoras de esporas (Jin y
col., 2011). Empleando bacterias Clostridium, la fermentacion ABE tiene lugar en dos
fases; acidogénesis y solventogénesis (Figura 3.7). El carbon en forma de pentosas y
hexosas (mono-, di-, tri- y polisacaridos) se metaboliza dando lugar a piruvato. A
continuacidn, las células entran en la fase de acidogénesis creciendo exponencialmente y
convirtiendo el piruvato en acetil-coenzima A (acetil-coA) y éste a su vez en acidos
organicos, principalmente, acido acético y butirico produciéndose una disminucién del
pH del medio. A lo largo de esta etapa también se produce H> y CO2. Cuando el
crecimiento de las células entra en régimen estacionario su metabolismo cambia
resasimilando los acidos intermedios y produciendo acetona, butanol y etanol (fase de
solventogénesis). A lo largo de esta etapa normalmente el pH aumenta. EI mecanismo de
reaccion de acetona, butanol y etanol es igual hasta llegar a acetil-coA ramificandose
después en diferentes caminos.

-72 -



3. Introduccién

Starch/Sugar
co, caQ,
Pyruvate 2-Acetolactate—-’L-
Acetate kinase Phosphotransacetylase

(Ack) Acetyl-P (Pta) Acetyl-Cos ——= Acetaldehyde ——

Thiolase (Th1A)
Acetoacetate decarboxylasée
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Acetoacetyl-CoA
,I, 3-Hydroxybutyryl-CoA dehydrogenase (Hbd)
3-Hydroxybutyryl-CoA
,I, Crotonase (Crt)
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| Butyryl-CoA dehydrogenase (Bcd)
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Butyrate kinase ~ Phosphotransbutyrylase Butyraldehyde dehydrogenase Butanol dehydrogenase
(Buk) (Ptb) {AdhE) (AdhE, BAhA/B)

Figura 3.8. Ruta metabolica para la fermentacion ABE empleando microorganismos C.
acetobutylicum (Képke M. y Dirre P. 2011)

El ratio masico de acetona:butanol:etanol tipico en los caldos de fermentacion es
de 3:6:1 con una concentracion tipica de 10-20 g/L de butanol (Ramaswamy y col., 2013;
Jiny col., 2011). EI butanol es el Unico compuesto téxico a los microorganismos en el
intervalo de concentraciones de los productos. Para concentraciones de butanol entre 7-
13 g/L el crecimiento celular se reduce en un 50 %. Sin embargo, en el caso de etanol y
acetona su concentracion tiene que alcanzar los 40 g/L para dar lugar a una reduccion del
crecimiento celular del 50 % (Jones y Woods, 1986).

La modificacion genética de los microorganismos es una opcién para incrementar
la concentracion final de butanol, reducir la formacion de co-productos y mejorar los
rendimientos de la fermentacion. A pesar ello, las concentraciones alcanzadas con este
tipo de microorganismos se sitlan en valores aun muy bajos (Choi y col., 2014; Green
2011), el valor mas alto encontrado en bibliografia abierta para fermentaciones en
discontiuo es de 33 g/L de acetona-butanol-etanol y 21 g/L de butanol usando Clostridium
beijerinckii BA101 afadiendo acetato de sodio al medio de fermentacién (medio MP2)
(Chen C.-K.; Blaschek 1999; Annous and Blaschek 1990).
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En lugar de acetona puede producirse isopropanol, empleando algunos tipos de
cepas de C. beijerinckii o de C. acetobutylicum modificadas genéticamente (Bankar y col,
2015; Choi y col., 2014; Dai y col., 2012; Lee y col., 2012; Jones y Woods, 1986).EI
iIsopropanol puede usarse como aditivo en gasolinas para elevar el octanaje. La mezcla de
isopropanol-butanol-etanol puede emplearse directamente como biocombustible. Al igual
que en la fermentacién ABE, la concentracion final de productos es muy baja (Huang y
col., 2014).

El isobutanol tiene un contenido energético similar al de butanol y puede ser
producido mediante fermentacion a partir de glucosa y biomasa celulosica, usando una
recombinacion de microorganismos, tal como, Escherichia coli, Saccharomyces
cerevisiae, Bascillus subtilis, Corynebacterium glutamicum o Clostridium cellulolyticum.
(Choi y col., 2014; Lany col., 2013; Atsumi y col., 2008).

En bibliografia existe un amplio nimero de trabajos que recogen los avances en la
produccion fermentativa de butanol (Ndaba y col., 2015; Zheng y col., 2015; Lan y Liao,
2013; Jang y col., 2012; Peralta y col., 2012; Jin y col., 2011; Jurgens y col., 2012;
Green y col, 2011; Lutke-Eversloh y col., 2011; Atsumi y col., 2011; Béez y col., 2011
Lee y col., 2008). La temperatura en el fermentador se encuentra entre los 25-40 °C y
especialmente sobre los 35-37 °C. El pH en el medio varia de unos casos a otros
situandose normalmente entre 4 y 6,5. El reactor se suele mantenerse con cierta sobre
presion para asegurar las condiciones anaerobias y se agita mecanicamente o mediante
burbujeo. Para rectores tipo batch y en funcidn del tipo de sustrato y microorganismo, los
rendimientos se sitian entre 0,05-0,41 gramos de butanol producido por gramo de azlcar
alimentada (mayoritariamente en torno a 0,2-0,3 g/g) y productividades de butanol entre
0,02-0,46 g/L/h (Elbeshbishy y col., 2015; Ndaba y col., 2015; Jang y col 2012).

iii) Productividad de los biorreactores: modos de operacion.

La productividad en los reactores batch es normalmente baja debido a los tiempos
de parada, tiempos de adaptacion de los microorganismos al medio y fendmenos de
inhibicién. Empleando tanques fed-batch o configuraciones en continuo es posible
mejorar la productividad del proceso. Otro factor que limita la productividad del proceso
es la baja concentracion de células (raramente superior a 3 g/L). Esta concentracion se
puede incrementar fijando las células en soportes o particulas de gel, o también,
empleando una operacién de separacidén que permita separar los microorganismos del
efluente acuoso recirculandolos de nuevo al reactor (por ejemplo, mediante separacion
por membranas). Mejorar la productividad de la fermentacion implica una importante
disminucion de los costes de produccion y también, en parte, de los costes de capital
(Greeny col., 2011).
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En bibliografia se pueden encontrar diferentes trabajos que describen
fermentaciones realizadas en batch, fed-batch o modo continuo (Elbeshbishy y col., 2015;
Ndaba y col., 2015; Jang y col., 2012; Jurgens y col., 2012; Jin'y col 2011; Qureshi y
col., 2008a). A continuacion, se resume brevemente cada uno de estos modos de
operacion y se ilustra con algunos de los ejemplos disponibles en la bibliografia abierta
(Tabla 3.3).

Tabla 3.3. Procesos de produccién de biobutanol batch, fed-batch y en continuo.

Modo .o!e Microorganismo Tipo afom o XUy Ppuon  Rendimiento e
operacion de sustrato (g/L) (o/L) (g/(L-h)  (9ButoH/Gsustrato)
Batch . glucosa 19,1 - 0,24 0,21 Xuey
C. acetobutylicum
Fed-Batch con col.,
o JB200 glucosa 14 150,5 0,35 0,24
gas stripping (2012)
Batch L glucosa 11,9 - 0,20 0,26 Ezejiy
C beijerinckii
Fed-Batch con col.,
o BA 101 glucosa 10 151,7 0,76 0,31
gas stripping (2004)
Batch glucosay 7,16 1,16 0,53 Oshiro
C. Saccharoper- Ac. l4ctico , ' , y
butylacetonicum glucosa y col,
Fed-Batch N1-4 S 15,5 - 1,76 0,55 (2010)
Ac. lactico
. . Karstens
Continuo C. acetobutylicum
glucosa 11 - 1,02 - y col
(6 tanques) DSM 792
(2016)
Continuo con ) suero de Raganati
) C. acetobutylicum .
células DSM 792 queso (rico en 4.93 - 2,66 0.26 y col.,
inmovilizadas lactosa) (2013)
Continuo con . Malaviya
. ., C. pasteurianum .
recirculacion glicerol 8,6 - 7,8 - y col.,
] MBEL_GLY?2
de células (2012)

El modo fed-batch consiste en iniciar la operacion en modo batch con una baja
concentracion de sustrato y un bajo volumen de medio de fermentacion. Se afiade a baja
velocidad una disolucion de sustrato concentrada segin éste se va consumiendo en la
reaccion. La concentracién de sustrato se mantiene siempre constante y por debajo de su
limite de inhibicion para evitar entrar en fase lag o de adaptacion de los microorganismos,
en la cual las células ni crecen ni producen solventes reduciendo la productividad del
proceso. Ademas, la aplicacion de esta configuracién a la fermentacién ABE requiere
emplear una técnica de recuperacion simultanea que evite la inhibicion de los
microorganismos por el butanol producido.
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Ezeji y col., (2004) estudiaron la fermentacién en modo fed-batch integrada con la
recuperacion mediante gas stripping. Emplearon microorganismos C beijerinckii BA 101
y como gases de arrastre Hz y CO». Estos gases se hacian pasar a través del reactor para
retirar los solventes del caldo y seguidamente se recuperaban mediante condensacion,
recirculando los gases al reactor. Al final de la fermentacion (210 horas), el consumo de
glucosa fue de 500 g en un 1 litro de caldo producido. La concentracién maxima de
acetona-butanol-etanol registrada dentro del fermentador fue de 16,8 g/L y la
concentracion del producto recuperado mediante gas stripping fue de 232,8 g/L (77,7 g/L
de acetona; 151,7 g/L butanol y 3.4 g/L etanol). La productividad acetona-butanol-etanol
y de solo butanol fue de 1,16 y 0,76 g/(L-h) respectivamente. Este valor es un 400 %
superior al obtenido en modo batch (0,29 g/(L-h)). El rendimiento medio de butanol
aumento de 0,26 g/g en modo batch a 0,31 g/g en fed-batch con recuperacion simultanea.
La concentracidn de células en el reactor aumentd desde 3,2 g/L en batch a 15 g/L con la
configuracién propuesta. Operar en modo fed-batch evita la inhibicién del sustrato y la
recuperacion simultanea evita la inhibicion de los microorganismos por el butanol
producido, mejorando claramente los rendimientos y productividades obtenidas en modo
batch.

Xue y col., (2012) desarrollaron un sistema fed-batch que consistia en un reactor
con las células inmovilizadas conectando a un tanque, en éste tenia lugar la alimentacion
de sustrato concentrado y la retirada de solventes producidos mediante gas stripping.
Emplearon Clostridium acetobutylicum JB200 como microorganismo y glucosa como
sustrato. El producto una vez recuperado presentaba una concentracion de 172 g/L de
acetona-butanol-etanol. La fermentacion se alarg6é durante 326 h realizando 6 ciclos de
alimentacion sin observar fenémenos apreciables de degeneracion de las células. La
productividad total fue de 0,53 g/(L-h) y de 0,35 g/(L-h) para butanol (0,24 g/L-h en
batch). El rendimiento total fue de 0,36 g/g y de 0,24 g/g para butanol (0,21 g/L h en
batch). Para concentraciones inferiores a 5 g/L en el caldo los autores observaron que la
recuperacion mediante gas stripping era ineficiente. Solo pequefias fracciones de etanol
y acetona condensan, lo que produce que la acetona alcance en el reactor concentraciones
similares a las de butanol. A pesar de ello, los resultados no mostraron ningan efecto
sobre la cinética de fermentacion. Los autores concluyen que retirar butanol del medio no
solamente evita la inhibicion de los microorganismos, sino también, aumentaba la
velocidad de fermentacion y mejora los rendimientos de butanol. La concentracion de
acetona-butanol-etanol en el condensado fue igual a 195 g/L (150,5 g/L de butanol).

-76 -



3. Introduccién

Los reactores en continuo se inician en modo batch hasta que las células
comienzan a crecer exponencialmente. A partir de este momento, el reactor es alimentado
continuamente con el medio de fermentacién, a la vez que, una corriente de producto se
extrae del mismo manteniendo el volumen de liquido en el tanque constante. En un dnico
tanque en continuo, es posible alcanzar productividades altas pero las concentraciones de
los productos son bajas comparadas con aquellas alcanzadas en modo batch. Ademas,
debido a que la fermentacion ABE tiene dos fases el uso de un Unico tanque en continuo
no parece ser practico a nivel industrial (Xue y col., 2013; Liny col., 2011). Un problema
tipico de esta configuracion es la pérdida de células en el efluente del reactor.

Ni y Sun (2009) en su trabajo sobre el progreso de la produccion industrial de
biobutanol en China, sefialan que la mayoria de las plantas emplean trenes de
fermentadores de hasta 8 tanques, con un volumen de 300-500 m? en cada fermentador.
El crecimiento de las células, la produccion de acidos y la produccion de acetona, butanol
y etanol ocurren secuencialmente en diferentes tanques. Tanto el sustrato como las nuevas
células inoculadas se alimentan continuamente al sistema. La degeneracion de las cepas
productoras es especialmente notable operando con tanques en serie debido a que la
fermentacion se prolonga durante mucho mas tiempo que en modo batch. Los tanques
con este tipo de disposicion pueden estar operando periodos de tiempo entre 7-21 dias
con un incremento en la productividad entre un 20-50 % respecto al modo batch. A partir
de los datos de las plantas comerciales analizadas, estos autores indican que 100 kg de
almidon de maiz dan lugar a; 11 kg de acetona, 22,5 kg de butanol y 2,7 kg de etanol,
junto con, 36 m® de CO,y 24 m3de H..

Karstens y col., 2016 desarrollaron y simularon un proceso de fermentacion
empleando 6 tanques agitados estudiando varios tiempos de residencia. Para el tiempo de
residencia mas bajo (10,8 h) obtuvieron una productividad de 1,02 g/(L-h) (Este valor de
productividad no aparece directamente publicado en el trabajo, por lo que ha sido
calculado a partirde la inversa del tiempo de residencia multiplicada por la concentracién
de solventes en el dltimo reactor).

Los reactores en continuo con células inmovilizadas permiten obtener altas
concentraciones de células lo que da lugar a una alta productividad. Para ello, se emplean
reactores tubulares en los que se alimenta por la base y extrae por cabeza el producto. En
este tipo de reactores la inhibicion de los microorganismos disminuye notablemente y es
posible alcanzar productividades incluso 40-50 veces superiores a las obtenidas en modo
batch.
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Qureshi y col., 2000 desarrollaron la fermentacion en continuo con células
Clostridium beijerinckii BA101 soportadas en ladrillo de arcilla. Los autores estudiaron
diferentes tiempos de residencia, obteniendo una productividad de acetona-butanol-etanol
méaxima del5,8 g/(L-h) para un tiempo de 0,5 horas. un tiempo de 0,5 horas. Para este
tiempo de residencia, el rendimiento obtenido fue de 0,38 g/g y la concentracion de
solventes de 7,9 g/L. Estos autores observaron gque para tiempos de residencia inferiores
a 0,5 horas no se alcanzaba la fase de solventogénesis. El reactor operé de manera estable
durante més de 550 horas.

Raganati y col. (2013), operaron durante mas de 3 meses con un reactor de lecho
fijo con microorganismos Clostridium acetobutylicum DSM 792 inmovilizados sobre
anillos Tygon®. Emplearon como sustrato un suero de queso pretratado (28,5 g/L de
lactosa). En las mejores condiciones (tiempo de residencia 1,85 h), la productividad de
butanol fue de 2,66 g/(L-h), la concentracion de butanol de 4,93 g/L y el rendimiento de
butanol 0,26 g/g. un tiempo de residencia de 1,03 h.

En los reactores con membrana, la fermentacion se inicia igual que un batch y
antes de que el reactor alcance el estado estacionario, se comienza a alimentar y extraer
una corriente de caldo en continuo. La corriente de caldo se hace pasar a través de una
membrana que permite recircular los microorganismos al tanque y deja pasar la corriente
acuosa con los productos. Los caudales de entrada y salida se fijan para mantener el
volumen de liquido en el reactor constante. El principal inconveniente del uso de
membranas es su ensuciamiento. Malaviya y col., 2012 estudiaron la fermentacién
reciclando las células al biorreactor mediante una membrana. Emplearon unas cepas
mutadas del tipo Clostridium pasteurianum y glicerol como sustrato. Los autores
estudiaron el efecto del tiempo de residencia sobre una fermentacion, la cual se alargo
por mas de 710 horas sin presentar degeneracion de las células. EI mejor resultado de
productividad de acetona-butanol-etanol fue de 8,3 g/(L-h), de los cuales 7,8 g/(L-h) eran
butanol.

iv) Recuperacion de biobutanol.

A pesar de la modificacidn genética de los microorganismos, la concentracion de
biobutanol en los caldos sigue siendo muy baja. Por ello, es necesario estudiar y
desarrollar procesos de separacion que, integrados con el fermentador permitan retirar los
productos producidos, especialmente butanol, reduciendo o eliminando la inhibicién de
los microorganismos y mejorando el proceso de produccion.
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Aunque la recuperacion de butanol se puede llevar a cabo mediante destilacion
clasica, la baja concentracion de butanol en los caldos implicaria consumos energéticos
incluso mayores que el contenido energético de butanol. Por ello, se estan estudiando
diferentes tecnologias de separacion que permitan recuperar y concentrar el butanol con
un bajo coste energético, principalmente, gas stripping, flash a vacio, extraccion,
perstraccion, pervaporacion, 0smosis inversa o adsorcion. Diferentes trabajos en
bibliografia resumen los avances en la recuperacion de butanol con estas técnicas
(Sarchami y col., 2016; Huang y col., 2014; Abdehagh y col., 2014; Lee y col., 2008;
Jang y col., 2012: Oudshoorn y col., 2009). A continuacién, se describe brevemente en
que consiste cada una de ellas.

En la tecnologia de gas stripping los gases producidos en la fermentacién (COz y
H>) u otros gases inertes se hacen pasar a través del caldo de fermentacion para retirar los
solventes producidos (Figura 3.9). El caudal de gas y la cantidad de antiespumantes
afiadidos son los parametros mas importantes en esta separacion. No obstante, aunque gas
stripping aumenta la productividad y el grado de utilizacion de los azUcares, la capacidad
de concentracion de la operacidn es baja. Para incrementar la concentracion en los
productos, se han estudiado fermentaciones con dos etapas de separacion mediante gas

stripping.

>
Feed
Condenser
Separator
Makc-up‘ Vi Bleed
= AY y
Fermenter b ”

Figura 3.9. Recuperacion de butanol mediante gas-stripping (Huang y col., 2014).

En el flash a vacio se extrae una corriente lateral del fermentador y se precalienta
hasta la temperatura del tanque flash. Una vez realizado el flash, la fase liquida se
recircula al reactor y la fase vapor se envia a un condensador. Seguidamente, mediante
un decantador se separan la fase rica en butanol y la acuosa del condensado. Los gases de
fermentacion que acomparian a esta corriente se purgan del sistema mediante una bomba
de vacio. La principal desventaja de esta operacién es el empleo de vacio, aunque no
requiere membranas ni dafia a los microorganismos.
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Figura 3.10. Recuperacioén de butanol mediante flash a vacio (Huang y col., 2014).

La extraccion concentra el butanol en un disolvente de alto punto de ebullicion de
forma que la separacion del agente de extraccion se sencilla y eficiente. Las principales
propiedades de los agentes de extraccion que determinan la operacion son, la toxicidad
hacia los microorganismos y el medio, su coeficiente de distribucién (concentracién de
butanol en el agente de extraccidén/concentracion de butanol en el caldo) y su selectividad.
La extraccion puede desarrollarse in situ en el reactor, aunque no es adecuado para la
produccion a gran escala debido a problemas como la baja transferencia de materia hacia
la fase organica, la toxicidad hacia los microorganismos, la formacion de emulsiones por
la agitacion, la dificultad para controlar el proceso, etc. Con el objetivo de solucionar
algunos de estos problemas, se estudia la extraccion fuera del fermentador (Figura 3.11).
En este caso se puede operar a temperaturas diferentes a la del fermentador y con agentes
de extraccion que dispongan de un elevado coeficiente de particion, aunque sean toXxicos
(siempre y cuando la solubilidad mutua entre el agente de extraccion y el agua sea baja).
Realizar la extraccion fuera de la columna requiere inmovilizar las células en el reactor o
separarlas mediante una membrana para recircularlas. Diferentes disolventes se han
estudiado en bibliografia como, alcohol oleico, mezclas de alcohol oleico y decanol,
mesitileno, liquidos idnicos o surfactantes no ionicos.

Extractor
column

"

Stripper
Cell column
recycl

Product
Vessel

Retantate

v

Figura 3.11. Recuperacion de butanol mediante extraccion (Sarchami y col., 2016).
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La perstraccion (extraccion con membranas) puede remediar los problemas
asociados a la extraccion como la formacion de emulsiones o la toxicidad hacia los
microorganismos, en este caso se emplea una membrana en contacto por un lado con el
agente de extraccion y por el otro con la mezcla que contiene butanol. El éxito de la
perstraccion se basa en conseguir membranas con alta selectividad hacia butanol y un
agente de extraccion con alto coeficiente de particion. El ensuciamiento, la obstruccién y
los bajos caudales a través de la membrana suelen ser sus principales inconvenientes.

En la pervaporacion el caldo multicomponente es separado mediante la
vaporizacioén parcial a través de una membrana (Figura 3.12). El caldo con butanol entra
en contacto con la membrana hidréfobica difundiendo a partir de uno de sus lados hacia
el interior. Los compuestos se extraen por el lado contrario de la membrana aplicando
vacio, recuperandose mediante condensacion. El rechazo acuoso de la membrana se
recircula al fomentador de nuevo. Previo a la unidad de pervaporacién, el caldo se hace
pasar por una unidad de ultrafiltracion que recircula los microorganismos al fermentador.
Membranas de silicona o silicalita-silicona, poliméricas, composites o de liquidos
soportados han sido estudiadas en bibliografia. La relacion solubilidad/sorcion del
compuesto en la membrana y la difusion a través de la membrana determinan la
selectividad y permeabilidad de la membrana. El espesor de la membrana, el vacio, la
composicion del alimento o la temperatura son algunos de los parametros que se estudian
para optimizar esta operacion. Las principales limitaciones de esta etapa son el bajo flujo
a traves de la membrana, las altas areas superficiales de membrana requeridas o el
hinchamiento de la misma.

Retantate

ok

Retantate

Cell

/s
recycld Product

Vessel

Pervaporation
\

Figura 3.12. Recuperacion de butanol mediante pervaporacion (Sarchami y col., 2016).

La 6smosis inversa consiste en aplicar elevada presion para expulsar agua a través
de una membrana semipermeable. Esta técnica no puede ser aplicada in situ. Algunos
procesos recientes proponen una nanofiltracion en primer lugar, seguido de una etapa de
osmosis inversa para concentrar el butanol y, por Gltimo, de una etapa de decantacién
posterior para separar la fase rica en butanol y acuosa producidas (Ito y col., 2013).
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En la adsorcidn, el butanol se retiene sobre la superficie de los adsorbentes y
posteriormente, se desorbe mediante un incremento de la temperatura, disminucion de la
presion o con un agente desorbente. En este caso, la eleccion de un adsorbente debe
realizarse en funcién de la velocidad de adsorcion, capacidad de adsorcion, selectividad
hacia los productos, condiciones de desorcion, pureza de los productos desorbidos o
estabilidad del adsorbente con el nimero de ciclos.

A parte de las ventajas y desventajas operativas de cada una de las técnicas citadas,
un factor decisivo para su seleccion es el requerimiento energético. La Tabla 3.4 resumen
algunos de los consumos energeéticos encontrados en bibliografia con estas técnicas.

Tabla 3.4. Comparacion de los requerimientos energéticos de diferentes procesos de recuperacion de
butanol estudiados en bibliografia.

xalim xproducto Ereta
Técnica Mezcla BuOH — ~"ButOH Ref.
(% plp)  (%plp) (MIKgeuon)
Destilacién Matsumura y
ButOH-agua 0,5 99,99 79,5
(2 columnas) g col., (1988)
Destilacién Mariano y col.
ABE 1 99,5 ~
(4 columnas) 30 (2015)
Destilacion Garcia Chévez
ButOH-agua 1 99,9 21,3
(2 columnas) g y col., (2012)
- - Groot y col.,
Gas stripping-Destilacion ABE 0,78 99,5 21
PPing (1992)
Gas stripping-Pervaporacion- Caiy col.,
N ABE ~ 99,5 23,07
Destilacién (4 columnas) ! (2015)
Flash a vacio + Destilacién Mariano y col.
ABE 1,03 99,5 13,4
(5 columnas) (2015)
Extraccién (alcohol oleico)- Kraemery col.,
S ABE 0,8 99,5 13,3
Destilacion (4 columnas) (2011)
Extraccién (mesitileno)- Kraemery col.,
o ABE 0,8 99,5 4,8
Destilacion (3 columnas) (2011)
Extraccion con liquidos idnicos Garcia Chaves
(TOAM-Naph)- Destilaciéon (1  ButOH-agua 1 99,9 5,6
y col., (2012)
flash +1 columna)
et Qureshi y col.,
Adsorcion (silicalita ButOH-Agua 0,5 ~ 8,1
Pervaporacion-Destilacion Matsumura y
ButOH-agua 0,5 99,9 7,4
(2 columnas) . gu ’ ' ' col., (1988)
Pervaporacion Matsumura y
. ButOH-agua 0,5 95,0 6,4
(2 membranas en serie) g col., (1988)
Pervaporacion-Deshidratacion Negishi y col.,
e ButOH-Agua 1 99,9 4,3
con membrana hidrofilica g (2010)
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En general se observa como el consumo energético para recuperar butanol de una
mezcla con un 0,5-1 % en peso de butanol presenta requerimientos mediante destilacion
elevados, incluso superiores al contenido energético de butanol (33,1 MJ/kg). Segln las
estimaciones encontradas en bibliografia, la extraccion, la pervaporacion y la adsorcion
son las técnicas que presentan consumos energeticos mas bajos. Aunque no es posible
hacer una comparacion rigurosa ya que las consideraciones de cada estimacion son
diferentes.

Estas estimaciones indican claramente que incrementar la concentracion de
butanol en el efluente del fermentador, disminuye notablemente el coste energético
necesario para purificar el butanol mediante destilacion (> 99,5 % p/p). Varios trabajos
en bibliografia han estudiado la influencia de la concentracion de butanol en el consumo
energetico de destilacion necesario para producir butanol (> 99,5 % p/p) (Mariano y col.,
2011; Luyben y col., 2008; Matsumura y col., 1988). Normalmente, los esquemas
empleados para separar la mezcla butanol-agua se basan en dos columnas de destilacion.
La Figura 3.13 muestra, como ejemplo, el diagrama que emplearon los autores Luybeny
col., 2011 para la separacion de butanol-agua. Por el fondo de columna se obtienen el
agua y el butanol puros. Por cabeza, se obtienen corrientes de butanol-agua con una
composicion maxima igual a la del aze6tropo (Figura 3.6) que se alimentan a un
decantador para separar las fase orgénica y acuosa rompiendo el azeo6tropo. Estas fases
se realimentan de nuevo a las columnas.

Ovhd,
117 kmolfhr %\ﬁgﬁ’oum
0.743 W 147 MW 0.764 W
0.257B sk 0.236 B
0.5 atm 348K
0.5 atm
LK
// 1 | 4x2 m / 1 \
E:F Lv
L
........... Aqueous /-.:.-J\ D123 m
1017 kmolthr Organic
ID 1.02m D.e70W 220 kmol/hr
0.030 B 0.420 W
0.580 B
Al
........... 16 1.66 MW
1.82 MW R
IBTK F 376 K /
r 1000 kmaolihr
0.90 W
B, 0108 B,
980.8 kmol/hr 992 kmol/nr
0.999 W 0.001 W
0.oM B 0993 B

Figura 3.13. Esquema de destilacion y decantador empleado para separar la mezcla butanol-agua
(Luybeny col., 2011).
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La Figura 2.1 recoge el consumo energético necesario para producir butanol al
99,9 % mediante destilacion, en funcion de la concentracion de butanol alimentada. El
consumo energético de la destilacion decrece notablemente segin aumenta la
concentracion en el alimento. Desde este punto de vista, es interesante desarrollar
procesos integrados con el fermentador que reduzcan o eliminen la inhibicion de los
microorganismos y que incrementen lo suficiente la concentracion de butanol como para
hacer viable la posterior purificacion mediante destilacion.

100
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kg of butanol

o

O —— T T T T T
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Butanol mass fraction of aqueous butancl solution
supplied into distillation column { Xg)_
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Figura 3.14. Efecto de la concentracion inicial de butanol en el consumo energético de destilacion
para purificacion butanol hasta el 99.9 % en peso (Matsumuray col., 1988).

3.4. Adsorbentes.

Adsorbentes hidrofébicos como tamices moleculares de silice, resinas poliméricas
o carbones activados se han empleado ampliamente para la separacién de butanol de
mezclas modelo y caldos de fermentacion. A continuacion, se presenta un resumen del
estado del arte.

3.4.1. Silicalita-1.

Este silicato microporoso posee una estructura cristalina MFI anédloga a la zeolita
pentasil ZSM-5 (Figura 3.15). Los canales estan formados por anillos de 10 atomos de
oxigeno con un diametro aproximado de 6 A, presentando canales rectos paralelos y
canales en zig-zag perpendiculares. Debido a la ausencia de Al, no existen centros
cargados en la estructura que puedan interaccionar con agua, otorgando a su superficie
interna un cardcter hidrofébico. La falta de aluminio crea, ademas, una estructura estable
térmicamente que no colapsa hasta 1000 °C (Ruthven 1984; Milestone y Bibby, 1981;
Flanigen y col., 1978). La Tabla 3.5 muestra la capacidad de adsorcion de butanol sobre
silicalita en diferentes trabajos encontrados en bibliografia.
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(b)

(d)

Figura 3.15. (a) y(b) Estructura cristalina MFI (zeolita ZSM-5 o silicalita); (c) y (d) detalle canales
(International Zeolite Association)

La recuperacion de butanol mediante adsorcion sobre silicalita fue estudiada en
primer lugar por Milestone y Bibby (1981). Una mezcla acuosa de 0,5 % en peso de
butanol en agua se alimentaba a una columna llena de cristales de silicalita.
Seguidamente, los cristales se extraian de la columna y se secaban a 313 K para eliminar
el agua. A continuacion, se incrementaba la temperatura hasta 423 K y el butanol se
desorbia y se recuperaba por condensacion. Sus resultados mostraron que se obtenia
butanol practicamente puro, dejando claro la alta capacidad de concentracion de este
adsorbente (Proceso de adsorcion-secado-desorcion, ADD). Estos autores también
estudiaron la adsorcion de los isomeros de butanol (1-butanol, 2- butanol, iso-butanol y
tert-butanol) sobre silicalita. La capacidad maxima y la afinidad de las isotermas decrecia
en el siguiente orden: 1-butanol (~98-1072 kg/kgs, 2- butanol (~88-107 kg/kgs), iso butanol
(45-10° kg/kgs) y por ultimo tert-butanol (35-107 kg/kgs).
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Los autores indicaron que la adsorcion de cadenas lineales en los canales elipticos
de la silicalita estaba favorecida frente a la adsorcion de moléculas ramificadas. Por ello,
a pesar de que el iso-butanol es menos soluble en agua que el 2-butanol (un indicativo de
que es mas hidrofdbico y por tanto con mayor tendencia a ser adsorbido por silicalita), el
grupo metil del iso-butanol afecta a la adsorcion en mayor grado que el grupo OH del 2-
butanol. Ademas, explicaron que la mayor curvatura de la isoterma de 1-butanol respecto
a la de 2-butanol se debia a la menor solubilidad del 1-butanol en agua.

Oudshoorn y col., (2009) estudiaron la adsorcién de butanol y de agua por
separado en fase vapor y la adsorcion de mezclas butanol-agua en fase liquida. Los
autores concluyeron que la zeolita ZSM-5 presentaba menor capacidad de adsorcién de
agua y mayor afinidad hacia butanol que la zeolita Beta e Y. La capacidad de adsorcién
de butanol maxima en zeolita ZSM-5 se alcanzaba para concentraciones de butanol en
agua de 5 10 kg /L. Estos autores estudiaron la adsorcion monocomponente de mezclas
acuosas de butanol, acetona, etanol o acido butirico sobre zeolita ZSM-5 a 298 K. Sus
resultados mostraron que la afinidad y capacidad de adsorcion de la zeolita ZSM-5 hacia
butanol era superior que hacia acetona y etanol. Sin embargo, la afinidad y capacidad de
adsorcion de la zeolita hacia butanol y acido butirico eran similares de adsorcién de la
zeolita hacia butanol y &cido butirico eran similares. Los autores realizaron un estudio de
adsorcion multicomponente variando la concentracion de acetona, butanol y etanol en
mezclas acuosas, indicando que la acetona compite por los centros especificos con el
butanol. También realizaron experimentos con caldos de fermentacion filtrados y sin
filtrar (acetona (1,59 - 2,24 107 kg /L), butanol (2,73 - 6,8 10 kg /L), etanol (0,14 - 0,25
10 kg /L) y &cido butirico (0,36 - 0,37 10 kg /L)). Las capacidades de adsorcion fueron
similares en ambos casos. Aunque los autores indican que la acetona y el acido butirico
competian con el butanol por los centros de adsorcion, sus capacidades de adsorcion son
14 veces inferiore a las registradas para butanol

Saravanan y col. (2010) estudiaron la adsorcién en lecho fijo de caldos modelo de
fermentacion y caldos reales de fermentacidn sin microorganismos. Emplearon pellets
cilindricos de zeolita ZSM-5 (20 % alimina) con diferente tamafio. La concentracion de
butanol (1,24 % en peso), acetona (0,3 % en peso) y etanol (0,03 % en peso) fue la misma
en los caldos modelo y en los reales. Concluyeron que los pellets de diametro (0,7-1 mm)
eran la opcidn optima considerando la velocidad de adsorcion y la pérdida de carga en la
columna. Observaron que los compuestos presentes en el medio de fermentacion, tal
como azUcares o nutrientes, no tenian efecto apreciable sobre la adsorcion de butanol.
Ademas, indicaron que la acetona y el etanol eran desplazados por la adsorcién de
butanol. En el equilibrio la capacidad de adsorcion de butanol fue de 110102 kg/kgs, la
de acetona 10-10° kg/kgs y la de etanol despreciable.
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Estudiaron la etapa de desorcion con la columna saturada con el caldo modelo y
argon como agente de purga. La salida de la columna se conecta a un espectrometro de
masas para analizar el efluente durante la etapa de desorcién. Primero, calentaron a baja
temperatura la columna (323 K) para evaporar el agua, acetona y etanol. A continuacion,
aumentaron la temperatura de la columna hasta 423 K para desorber el butanol. La
concentracion de butanol en esta segunda etapa fue del 84 % en peso. En sus resultados
se observa que junto al pico del butanol también aparece otro de agua en esta segunda
etapa. A esta temperatura, los autores sefialaron que el 80 % del butanol adsorbido se
habia recuperado. Seguidamente, aumentaron la temperatura de la columna hasta 723 K,
observando que sobre un 18 % del butanol adsorbido restante se recuperaba como 1-
buteno a partir de los 523 K.

Sharma y Chung (2011) sintetizaron una zeolita tipo MEL (ZSM-11) para la
preparacion de una membrana de pervaporacion. Para caracterizar el material estudiaron
la adsorcion de butanol obteniendo una capacidad de 225-10° kg/kgs para una
concentracion de butanol en el equilibrio de 0,2 10 kg /L a 300 K. No estudiaron la etapa
de desorcion.

Faisal y col., (2014) investigaron la adsorcion de acetona, butanol, etanol, acido
acético y &cido butirico sobre una zeolita ZSM-5 comercial en tanque agitado a 298 K.
Las isotermas de equilibrio obtenidas para cada componente a partir de mezclas binarias
indicaron que la afinidad del adsorbente por butanol y acido butirico era superior que
hacia el resto de compuestos. Los autores también observaron que la adsorcion de los
acidos era muy dependiente del pH, con una elevada adsorcion por debajo del pKa del
acido y con una baja adsorcién por encima de pKa del acido, lo que permite controlar la
adsorcion de estos compuestos. La capacidad maxima registrada en la isoterma
monocomponente de acido butirico a pH 4 fue de 120 107 kg/kgs mientras que, a pH 6
fue de 25 1072 kg/kgs.

Faisal y col., (2016) prepararon un monolito de silicalita-1 para estudiar la
recuperacion de butanol. Compararon la adsorcion de butanol con este adsorbente y con
otro adsorbente de silicalita tradicional en forma de esferas, observando que las
capacidades de adsorcion obtenidas eran superiores en el caso del adsorbente en forma
esférica. Obtuvieron curvas de rotura con el monolito y un caldo modelo de acetona (0,1
% peso) -butanol (0,2 % peso)- etanol (0,05 % peso), siendo las capacidades de adsorcion
de 16-10° kg/kgs, 55-107° kg/kgs y 5-10°2 kg/kgs respectivamente.
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Ademas, estudiaron la desorcion con nitrogeno y temperatura para ambos
adsorbentes, tanto con mezclas butanol-agua como con caldos modelo de acetona-
butanol-etanol. Una vez saturada la columna con el alimento, abrian la valvula del fondo
de la columna y drenaban por gravedad el lecho. Después calentaban la columna con una
rampa de temperatura de 5 °C/min hasta los 473 K. Para los experimentos con monolito
y caldo modelo, obtuvieron un condensado con un 54,5 % en peso de butanol para un
intervalo de temperaturas entre 30-105 ° C y un condensado de 88 % en peso de butanol
en el intervalo entre 105-200 °C.

Tabla 3.5. Resultados de adsorcién de butanol sobre silicalita.

Zeolitas y silicalita

eq 3 8 103
Adsorbente Mezcla ~ Cpuonl®” deuon-10 Tas Referencia
(kg/L) (kg/kg) (K)
o i Milestone y Bibby
Silicalita ButOH-agua 10 ~98 293 (1981)
L ] Sowerby y
Silicalita ButOH-agua 47/60 104/146 ~393 Crittenden (1988)
- i Holtzapple y Brown
Silicalita ButOH-agua 30 122 298 (1995)
o Cousin Saint Remi
Silicalita ButOH-agua ~40 ~105 300 y col., (2012)
o i . Abdehagh y col.,
Silicalita ButOH-agua 10 103 ambiente (2013)
S . Faisal y col.,
Silicalita (monolito) ABE 2 55 300 (2016)
Zeolita . Abdehagh y col.,
(ZSM-5) ButOH-agua 10 139 ambiente (2013)
CBV 28014 Oudshoorny col.,
(ZSM-5) ButOH-agua 5 118 298 (2009)
CBV 28014 Oudshoorny col.,
(ZSM-5) ABE 5,6 111 298 (2009)
CBV 28014 Saravanany col.,
(ZSM-5) ABE 12,8 110 293 2010,
Zeolita NaY ButOH-agua 10 107 ambiente Abdehagh y col.,
(2013)
CBV 901 Oudshoorn y col.,
(Zeolita Y) ButOH-agua 12 160 298 (2009)
CBVv811 Oudshoorn y col.,
(Zeolita Beta) ButOH-agua 5 118 298 (2009)
Zeolitatipo MEL  Binaria 10 750 300 Sharma y Chung
(20112)
L . Faisal y col.,
ZSM-5 Binaria 10 107 ambiente (2013)
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3.4.2. Resinas poliméricas.

Las resinas poliméricas son esferas de polimeros macroreticulares o
macroporosos. La mayoria de las resinas comerciales estdn formadas por copolimeros de
estireno y divinilbenzeno. Normalmente estan disponibles en bolas esféricas con un
tamafo de particula entre los 0,3-1 mm. Tienden a hincharse en procesos ciclicos de
adsorcion en fase liquida y son mas caras que los adsorbentes tradicionales, aunque la
mejora que aportan puede compensar el coste adicional (Ramaswamy y col., 2013).

Nielsen y col. (1988) estudiaron la adsorcion de butanol sobre resinas XAD-7,
XAD-4, Bonopore y Bonopore nitrado. Obtuvieron capacidades de adsorcion de 69, 83,
74, 55 107 kg/kgs respectivamente, empleando disoluciones con una concentracion inicial
del 2 % en peso de butanol en agua. Igualmente, emplearon un caldo de fermentacion con
butanol (4-10° kg /L), acetona (1,2 -10° kg /L), etanol (0,5 -10 kg kg /L), &cido acético
(1,5-10° kg /L) y acido butirico (1,1-10° kg /L) y obtuvieron para XAD-7, XAD-4,
Bonopore y Bonopore nitrado unas capacidades de adsorcion de butanol de 22-107,
27-1073, 23-10° y 13-10° kg/kgs respectivamente. Evaluaron el efecto del adsorbente
sobre la fermentacion, introduciendo el adsorbente en el mismo recipiente (in situ),
siguiendo la concentracién de butanol y el crecimiento de los microorganismos mediante
la densidad éptica del medio. Los autores observaron que para XAD-4 la fermentacion
del medio decaia drasticamente lo que parecia indicar que este material adsorbia ciertos
nutrientes necesarios para el crecimiento de los microorganismos. En el caso de Bonopore
no se observo ningun efecto sobre la fermentacion. Los autores indicaron que las especies
no disociadas de los acidos producidos en la fermentacion son las que se adsorben, por lo
que un cambio en el pH podia evitar la adsorcion de estos compuestos. De este modo,
estos autores estudiaron el efecto del pH en la adsorcion de &cido butirico empleando
como adsorbente Bonopore, observando que para un pH entre 6-8 la adsorcion de acido
butirico se reducia drasticamente (nula a pH 8).

Yang y col. (1994) demostraron que empleando una resina de poli-(vinil-piridina)
(PVP) in situ retirando butanol, mejoraba la productividad de la fermentacion en un 130
% Yy la concentracion del producto en un 54%, respecto a los valores operando en batch.
Estos autores también investigaron la desorcion de mezclas con butanol, etanol, acetona,
acido acético y butirico utilizando metanol como desorbente. La concentracion media de
butanol en el efluente de metanol aumenté entre 3 y 4 veces respecto a la del alimento,
observando que todos compuestos adsorbidos se desorbieron en dos volumenes de lecho.
Los autores concluyeron que la desorcion mediante metanol era rapida y efectiva.
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Nielsen y Prather (2009), compararon 20 resinas comerciales de con matrices de
diferente naturaleza, concluyendo que las resinas de copolimeros de estireno y divinil-
benceno presentaban afinidades superiores hacia butanol (Tabla 2.4). Las mezclas de
alimento empleadas fueron preparadas con un medio de fermentacion (M9) con una
concentracion conocida de organicos. También estudiaron la desorcién empleando una
mezcla de butanol-agua y Dowex®-Optipore SD-2 como adsorbente. Primero, saturaron
la resina con una mezcla de butanol al 5 % wi/v en botes de 50 mL. A continuacion,
quitaron el liquido superficial que rodea al adsorbente con una jeringa para secarlo y por
ultimo aplicaron vacio a 100 °C para desorber los productos recuperandolos mediante
condensacion en nitrogeno liquido. Observaron que la resina no perdia sus propiedades
con el nimero de ciclos (4) y que se recuperaba el 83 + 4 % del butanol adsorbido. La
composicion de butanol en el condensado oscilaba entre 10,7-13,5 % en peso de butanol.
Estos autores aportan un consumo energeético de 7,8 MJ/kg de butanol con este adsorbente
sugiriendo que la desorcion térmica es un método econdémico y eficiente.

Whien y col., (2013) integraron un lecho fluidizado de resina Dowex®-Optipore
SD-2 con un reactor fed-batch empleando microorganismos del tipo Clostridium
Acetobutylicum. EI objetivo de esta configuracién era evitar emplear una etapa de
microfiltracion para clarificar el caldo que abandona el reactor antes de ser alimentado a
la columna. Esta configuracion reduciria los costes de produccién y de capital. La
concentracion neta conseguida operando durante 38 h (en el medio de fermentacién +
adsorbida) fue de 27 10 kg/L para butanol y de 40,2 10~ kg /L para los organicos totales.
Estos valores duplican los valores tipicos de las fermentaciones discontinuas. La
desorcién se realiz6 mediante vacio y condensacion dando lugar a recuperaciones en
torno al 81 % del butanol adsorbido y concentraciones de butanol en el condensado sobre
el 8,6 %. Los autores concluyen gue el ensuciamiento del adsorbente fue minimo, aunque
sugieren estudiar el proceso con tiempos de operacion superiores.
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Tabla 3.6 Resultados de adsorcién de butanol sobre resinas.

Resinas
Couonl®  qpmon-10°
Adsorbente Matriz Mezcla  BuoH “Buon Referencia
(kg/L) (kg/kg)  (°C)
estireno dietil ButOH- Liny col.,
KAl benceno Agua 10 144 298 (2013)
Amberlite estireno ButOH-
XAD-2 divinilbenceno Agua 15 8 310 Grooty
: ) Luyben (1986)
A)T :g_lge estireno thg%:' 15 100 310
Amberlite - ButOH- Groot y
XAD-8 acrilica Agua 15 66 310 | uyben (1986)
o;gi(;))vovf; L- divierwsiﬁikzzg(c)eno B(Llijl(g;' 7 260 310 Ilglr?alft?enr.},/
493 (2009)
Dowex .
. estireno ButOH- Eomy col.,
Optipore L- divinilbenceno Agua 8 100 310 2013
493
Dowex estireno ButOH-
Optipore SD-2  divinilbenceno  (M9) ~7 222 310
- estireno ButOH
Diaion HP20 divinilbenceno (M9) ~7 110 310 Nielsen y
. Prather.
® estireno ButOH R - ’
Dowex® M43 divinilbenceno (M9) 7 40 310 (2009)
H?’I—Egl(\)/InG metacrilato B(Lli;g;_' ~7 ~100 310

Eom y col., (2013) estudiaron el equilibrio de adsorcion con mezclas acuosas
binarias de acetona, butanol, etanol, &cido acético o acido butirico sobre Dowex Optipore
L-493. La isoterma de adsorcién de butanol presento capacidades de adsorcion superiores
al resto. Asi, para una concentracion de butanol en equilibrio de 8 10 kg /L, la capacidad
de adsorcion fue de 100 107 kg /kgs a 37 °C (Tabla 2.4). La isoterma de adsorcion del
acido butirico presento valores similares a la de butanol, seguida en menor medida por la
de acetona y por ultimo y en menor grado aun por la de &cido acético y etanol. Asimismo,
observaron que la forma no disociada de los acidos se adsorbia preferentemente mientras
que la forma disociada permanecia en la fase liquida. También estudiaron el equilibrio de
adsorcion multicomponente para mezclas acuosas de acetona, butanol, etanol, acido
acetico y acido butirico en botes a 37 °C, ajustando los resultados al modelo de IAST y

de Langmuir con resultados, en general, satisfactorios.
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Por otro lado, estudiaron la cinética de adsorcion en tanque agitado a 37 °C con
un caldo modelo de fermentacién. A partir de estos resultados, validaron el modelo
cinético propuesto y lo emplearon para reproducir satisfactoriamente la cinética con un
caldo real de fermentacion. Sefialaron que la presencia de nutrientes y otros compuestos
desconocidos no afecta en la adsorcion de butanol debido a su alta afinidad. También
estudiaron la etapa de desorcion en columna empleando un caldo de fermentacién modelo
y una corriente de vapor a 140 °C. Los productos desorbidos se recuperaban mediante
condensacion, alcanzandose recuperaciones en torno al 95 % del butanol adsorbido. La
concentracion de butanol en el condensado no se indicada, aunque se puede prever que
estara contaminada en gran medida por el agua proveniente de la corriente de vapor.

3.4.3. Carbon activado

Carbon activado es el adsorbente mas ampliamente usado porque dispone de un
volumen de poros elevado y una alta area superficial. Normalmente es clasificado en
funcién de sus caracteristicas fisicas: carbédn activado en polvo (PAC), carbdn activado
granular (GAC), carbon activado extruido (EAC) y carbdn activado con forma de esfera
(BAC) (Ramaswamy y col., 2013). El carbon activado es el adsorbente que, en general,
registra mayores capacidades de adsorcion para el sistema en estudio.

Grooty Luyben (1986) demostraron que la capacidad del carbén activo Norit W52
y Norit ROW 0.8 era muy superior a la de las resinas poliméricas, siendo para los
carbones 252 107 kg /kgs y para las resinas entre 66 y 100 107 kg /kgs.

Abdehaghy col., (2013) estudiaron la adsorcion de butanol con diferentes zeolitas
y carbones activados. Los autores concluyeron que los carbones activados F400 y F600
presentaban mayor velocidad de adsorcion. Ademas, el carbdn activado F400 presento la
capacidad de adsorcion de butanol mayor (Tabla 3.7). En este trabajo también obtuvieron
las isotermas de adsorcion de &cido butirico, acetona, etanol, glucosa y xilosa y estudiaron
la presencia de estos compuestos sobre la adsorcion de butanol. Los autores concluyendo
que la afinidad del carbon F400 hacia butanol era la mas alta seguida por la del acido
butirico y después en menor medida por el resto de compuestos.
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Abdehagh y col., (2015) realizaron 6 ciclos de adsorcion-desorcion con mezclas
butanol (1,5 % p/p)-agua y 7 ciclos de adsorcion-desorcion con caldos modelo de
fermentacion que contenian glucosa (0,4 % p/p), xilosa (0,4 % p/p), acetona (0,6 % p/p),
butanol (1,2 % p/p), etanol (0,2 % p/p), acido acético (0,5 % p/p), &cido butirico (0,5 %).
Para la desorcion alimentaron CO, como agente de purga (6,7-13,3-10" m%/s) a través de
la columna situada en un horno a 175-200 °C. En la etapa de adsorcion observaron que
glucosa, xilosa, acetona, etanol y &cido acético se adsorbian inicialmente y, a
continuacion, eran progresivamente desplazados de la fase adsorbida. Los autores
sugieren que la glucosa y xilosa parecen ser desplazadas por la adsorcion de acetona,
etanol y &cido acético, y estos a su vez, por la adsorcion de butanol y acido butirico. En
el equilibrio, la capacidad de adsorcion de los azucares fue nula. Los autores indican que,
aunque la capacidad de adsorcion de butanol decrece del primer (197 107 kg /kgs) al
segundo ciclo (167-10 kg /kgs), se mantuvo aproximadamente constante en los seis
ciclos siguientes. Los valores medios de capacidad de adsorcion del ciclo 2 al 6 fueron de
164-107 kg /kgs para butanol, 18-102 kg /kgs para acetona, 11102 kg /kgs para etanol, 7-
102 kg /kgs para é&cido acético y 52-10° kg /kgs para acido butirico. Los autores
observaron que, en presencia de acido butirico y acido acético, la capacidad de adsorcién
de butanol se reducia de 300 a 170 102 kg /kgs. La recuperacion media de butanol a lo
largo de los ciclos fue del 80 % y la concentracion de butanol en el condensado del 15 %
en peso (Abdehaghy col., 2014).

Abdehagh y col., (2016) estudiaron varios modelos de isoterma multicomponente
(Langmuir extendido y Freundlich) y una red neuronal artificial para predecir los datos
de equilibrio experimentales. Los autores concluyeron que el modelo de Freundlich y la
red neuronal artificial predecian muy bien los resultados experimentales. Sin embargo, el
modelo de Langmuir extendido no predecia de forma precisa los resultados debido a sus
simplificaciones.

Cousin Saint Remi y col., 2011 propusieron un proceso de recuperacion basado en
tres etapas con tres adsorbentes diferentes. En la primera etapa (adsorbente 1) tiene lugar
la adsorcion de butanol de la mezcla ABE. Posteriormente el butanol es desorbido
aumentando la temperatura y condensadolo, dando lugar a un liquido con dos fases. La
fase rica en butanol se alimentaria a un nuevo adsorbente (adsorbente 2) y la acuosa se
recircularia a la adsorcion. El adsorbente 2 tendria la funcion de retirar el agua dejando
una corriente concentrada en butanol. Las impurezas de esta Ultima corriente serian
eliminadas mediante un tercer adsorbente (adsorbente 3). Como adsorbente 1 estudiaron
la silicalita, el carb6n activado y un ZIF-8 (MOF) (Tablas 2.3-5), concluyendo que la
mejor opcién es el ZIF-8. Este adsorbente mostrd una alta afinidad y capacidad de
adsorcion hacia butanol en mezclas acuosas, asi como una elevada selectividad.
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Estos autores también determinaron que la presencia de otros productos como
glucosa o sales no afecta a la adsorcion de butanol sobre ZIF-8. Regenerando este material
en lecho fijo a 363 K obtuvieron una concentracion de butanol y etanol de 42,2 % y 13,5
% kg/kg respectivamente. Cabe sefialar que la concentracion en el alimento de butanol y
etanol era del 4 % en peso para cada uno. Como adsorbente 3 emplearon SAPO-34
concluyendo que adsorbe agua y etanol con una alta afinidad, mientras que el butanol es
rechazado casi en su totalidad.

Tabla 3.7 Resultados de adsorcion de butanol sobre carbones activados y otros tipos de adsorbentes.

Carbones activados y otros adsorbentes
Cotamlll® G o A0 T
Adsorbente Mezcla ButOH Apuont . Referencia
(kg/L) (kg/kg) (°C)
F400 (granular) ButOH-Agua 10 258 Ambiente Abde?;gf?)))/ col.,
F600 (granular) ButOH-Agua 10 149 Ambiente Abdehagh y col.,
(2013)
Carbodn activado ButOH-Agua 15 252 310 Grooty Luyben
(1986)
Carbon activado Cousin Saint Remi y
(AP3-60) ButOH-Agua ~40 300 303 col., (2012)
ButOH-Agua ~40 300 303 . . .
ZIF-8 Cousin Saint Remi y
col., (2012;2011)
ABE ~20 227 303

A pesar de todos estos estudios de adsorcidn-desorcion, poca informacién se puede
encontrar en la bibliografia abierta que profundice en la etapa de desorcion/regeneracion
de estos procesos, estudiando?? el efecto de las condiciones de operaciéon sobre la
composicién, produccién y productividad de los productos. Asimismo, son escasa las
propuestas de esquemas de desorcion mejorados y no una simple regeneracién, que
permitan obtener una corriente de butanol méas enriquecida. Como tampoco es habitual
encontrar modelos cinéticos de desorcion en lecho fijo para estudiar el efecto de las
variables del proceso y optimizar las condiciones de operacién minimizando el consumo
energético. lgualmente, no es habitual encontrar estudios de estabilidad del adsorbente
con un numero de ciclos de adsorcion-desorcion elevado. La presente investigacion se
centra especialmente en estos objetivos generales, estudiando y proponiendo varios
procesos de adsorcidn en fase liquida y desorcion con aire caliente para la recuperacion
y purificacion de biobutanol
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3.5. Fundamentos de la adsorcion.

La adsorcion es un fendmeno superficial que tiene lugar cuando un sélido y un
fluido de cierta composicion entran en contacto, de modo que alguno o varios de los
compuestos que se encuentran en la fase fluida quedan retenidos en la superficie interna
del sélido. Transcurrido cierto tiempo de contacto entre la fase fluida y el solido se
alcanza el equilibrio de adsorcion. Al compuesto que se adsorbe se le denomina
absorbible mientras se encuentra en la fase fluida y adsorbato una vez esta adsorbido. Al
solido que aporta area superficial se le denomina adsorbente. El proceso inverso mediante
el cual los compuestos adsorbidos pasan a la fase fluida se le denomina desorcion.

La adsorcion en fase liquida depende del sistema adsorbente-adsorbible-
disolvente. La adsorcion es el efecto resultante de la afinidad del adsorbible por el
disolvente y de la afinidad del adsorbible por el adsorbato. La solubilidad del adsorbible
determina la afinidad del soluto por el disolvente. La atraccion del adsorbible por el
adsorbato viene determinada por las interacciones adsorbato-adsorbente.

Atendiendo a la diferente naturaleza de las fuerzas de atraccion adsorbato-
adsorbente se distinguen dos tipos de adsorcién: una de tipo fisico (fisisorcién) y otra de
tipo quimico (quimisorcion). Aunque esta distincion es util conceptualmente, en la
realidad existen multitud de casos intermedios. Las principales caracteristicas de ambas
se recogen en la Tabla 3.8

Tabla 3.8. Caracteristicas de la adsorcion fisica y quimica (Ruthven,1984).

Adsorcion fisica Quimisorcion
Fendmeno no especifico Fendmeno especifico
Monocapa o multicapa Monocoapa

Alto calor de adsorcion. (Del orden del

Bajo calor de adsorcion . -
calor de una reaccion quimica).

Significativa a temperaturas Posible en un amplio intervalo de
relativamente bajas temperaturas.
No hay disociacion de especies

) Puede implicar disociacion.
adsorbidas P

, . ] i Activada, puede ser muy lenta e
Rapida, no activada y reversible P y

Irreversible
No hay transferencia de electrones. Si Hay transferencia de electrones formando
puede darse la polarizacion del los enlaces quimicos adsorbato-
adsorbato. adsorbente.
Aplicacion en operaciones de o A
., Significativa en procesos de catalisis.
separacion
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En la adsorcion fisica las fuerzas de interaccion pueden ser de tipo Van de Waals,
(fuerzas dispersivas) o electrostaticas (polarizacion e interaccion dipolares y
cuadrupolares). Las fuerzas dispersivas siempre estan presentes, mientras que las
electrostaticas tienen lugar con adsorbentes que presentan una estructura iénica (como
zeolitas). La presencia de fuerzas electrostaticas incrementa la energia de adsorcion,
efecto que se hace especialmente visible con la presencia de dipolos y cuadruplos. La
adsorcion sobre zeolitas de moléculas pequefias y con elevado momento dipolar, como el
agua o el amoniaco, presenta calores de adsorciéon inusualmente elevados (100-135
kcal/mol) y que corresponderian méas bien con adsorciones de naturaleza quimica que
fisica. EI tamafio de poro y la geometria afectan también a las interacciones entre el
adsorbato y el adsorbente por lo que también influye en la energia de adsorcion
(Ruthven,1984).

El calor de adsorcion proporciona una medida directa de la fortaleza entre el
adsorbato y la superficie del adsorbente. La adsorcion fisica de gases es siempre
exotérmica y se demuestra mediante el siguiente argumento termodinamico. Debido a
que la molécula adsorbida tiene como mucho dos grados de libertad en movimientos de
traslacion en la superficie y su libertad de rotacion es siempre menor en la fase adsorbida,
la entropia de adsorcion es necesariamente negativa (AS=S,4s-S,s). Para que tenga lugar
la adsorcion fisica la variacion de la energia libre (AG=AH- T-AS-) tienen que ser
negativa, lo que implica que el calor de adsorcidn (AH) sea también negativo y por tanto
la adsorcion exotérmica. Este argumento suele cumplirse igualmente en procesos de
adsorcion en fase liquida, aunque es posible encontrar excepciones (Ruthven,1984).

3.5.1. Equilibrio de adsorcién.

Las isotermas de adsorcion relacionan la capacidad de adsorcién en equilibrio
(q°") de un determinado compuesto i en funcion de su concentracion (C*9) o presion (p©9)
en la fase fluida en equilibrio. La capacidad de adsorcion (¢°?) se suele medir en masa o
moles de adsorbato por unidad de masa de adsorbente. El equilibrio de adsorcion depende
de la concentracion de adsorbato en la fase fluida, de la temperatura y de la presion.
Aunque esta Ultima tiene una influencia despreciable en fase liquida. Las isotermas de
adsorcion se describen mediante diversos modelos matematicos y son imprescindibles
para el modelado de lechos de adsorcion.

La IUPAC distingue 6 tipos de isotermas de adsorcion fisica en fase gas (Figura

3.16) dependiendo de la forma que presenten: céncavas, con puntos de inflexion, con
ciclos de histéresis, con diferentes niveles de saturacion, etc. (Thommesy col., 2015):
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Figura 3.16. Tipos de isotermas segln la IUPAC.

Tipo I: es la isoterma mas comUn y es caracteristica de procesos de adsorcion
fisica reversibles sobre materiales microporosos. Se caracteriza por una forma céncava y
tiende a un valor limite (plato de saturacion) que tiene lugar cuando el volumen de
microporos esta lleno de adsorbato. Dentro de este tipo de isoterma se distingue dos, por
un lado, el Tipo I (a) que tiene lugar cuando el plato de saturacion se alcanza a presiones
0 concentraciones muy bajas, siendo propia de adsorbentes con microporos estrechos (d
< ~1). Por otro, el Tipo I (b) es caracteristica de adsorbentes con una distribucion de poro
mas amplia que incluyen microporos de mayor tamafio e incluso mesoporos estrechos (d
< ~2,5nm).

Tipo I1: isoterma reversible que tiene lugar en procesos de adsorcion de tipo fisico
sobre materiales no porosos 0 macroporosos. La forma es el resultado de una adsorcion
no restringida en monocapa-multicapa que tiene lugar hasta altas presiones. Presentan
puntos de inflexion (punto B) indicando que la monocapa se ha cubierto completamente
y el comienzo de la adsorcion en multicapa.

Tipo I1l: son caracteristicas de materiales no porosos 0 Macroporos con
interacciones adsorbato-adsorbente débiles.

Tipo 1V: isoterma que tiene lugar en materiales mesoporosos. Una vez recubierta
la monocapa de forma similar a una isoterma de Tipo Il, tiene lugar el fendbmeno de
condensacion en poro. Una caracteristica tipica de esta isoterma es el plato de saturacion
final de longitud variable (algunas veces se reduce a un mero punto de inflexion). En la
isoterma 1V (a), ademas del fendbmeno de condensacion capilar, se observa histéresis.
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Este ultimo fendmeno tiene lugar cuando el tamafio de poro es mayor que un cierto
tamario critico, el cual depende del sistema de adsorcion y de la temperatura. Por ejemplo,
la adsorcion de nitrogeno y argon sobre poros cilindricos a 77K y 87 K, el ciclo de
histéresis se observa para tamafios de poro mayores de unos 4 nm. Adsorbentes con un
tamano de poro por debajo del critico muestran una isoterma reversible (Tipo 1V (b)).

Tipo V: estas isotermas poseen una pendiente similar a las isotermas de Tipo Ill a
bajas presiones lo que puede deberse a interacciones adsorbato-adsorbente débiles. A
mayores presiones se produce un agrupamiento molecular y los poros se llenan.

Tipo VI es representativa de la adsorcion capa a capa en superficies no porosas
muy uniformes. La altura entre etapas representa la capacidad de adsorcion en cada capa
y su forma depende del sistema y de la temperatura.

Giles y colaboradores clasificaron las isotermas de adsorcion en fase liquida en
funcion del tramo inicial en cuatro tipos (S, H, L y C) y en varios subgrupos (1,2,3,4 y
mx) en funcion del tramo final (Figura 3.17).
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Concentracion en la fase liquida

Figura 3.17. Clasificacion de las isotermas de adsorcién en fase liquida propuesta por Giles y col.

Tipo S: isotermas concavas respecto al eje de ordenadas indicando que la
adsorcion se ve favorecida con el incremento la concentracién de absorbible en la fase
liquida en equilibrio. En este tipo de isotermas las interacciones adsorbato-adsorbente son
débiles, lo que conduce a que las moléculas se dispongan verticalmente sobre la superficie
del adsorbente. Estas moléculas adsorbidas se encuentran en un estado mas estable en
posiciones adyacentes a otras moléculas adsorbidas que en posiciones aisladas sobre la
superficie del adsorbente. De esta manera las moléculas tienen a asociarse mejorando asi
la adsorcién segun aumenta el grado de recubrimiento.
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A este fendbmeno se le denomina adsorcion cooperativa. Cuando el grado de
recubrimiento es suficientemente alto, las moléculas empiezan a competir por centros
especificos disminuyendo la pendiente de la isoterma de adsorcion. A partir de este
momento el grado de recubrimiento afecta negativamente a la disponibilidad de los
centros de adsorcion. En este tipo de isotermas la baja afinidad adsorbato-adsorbente
también conduce a fendmenos de adsorcion competitiva por los centros especificos con
moléculas del disolvente o de otros adsorbatos.

Tipo L (normal o tipo Langmuir). Son concavas respecto al eje de accisas
indicando que segln aumenta la concentracion de adsorbato en la fase liquida en
equilibrio la capacidad de adsorcion crece méas despacio. Esto se debe a que, segln
aumenta el grado de recubrimiento de la superficie del adsorbente las moléculas tienen
mas dificultades para encontrar un centro especifico libre. En este caso las moléculas se
disponen paralelamente a la superficie y no existe adsorcion competitiva con las
moléculas del disolvente. Este tipo de isotermas tiene lugar cuando existe una fuerte
interaccion entre el adsorbato y el adsorbente.

Tipo H (de alta afinidad). Es un caso especial de las isotermas de Tipo L que tiene
lugar cuando la afinidad del adsorbato-adsorbente es muy elevada presentando valores de
capacidad muy elevados a concentraciones de equilibrio muy bajas.

Tipo C (o de particion constante). Presenta una relacién lineal entre la capacidad
de adsorcion y la concentracion de adsorbato en la fase fluida en equilibrio hasta que se
alcanza una capacidad maxima constante. Esto indica que la disponibilidad de los centros
especificos permanece contante hasta alcanzar el limite de saturacion.

Las curvas del subgrupo 1 representan sistemas en los que la monocapa no ha sido
completada, probablemente por limitaciones experimentales. El subgrupo 2 presenta una
meseta de adsorcion indicando el llenado de la monocapa. A partir de este estado puede
aparecer un punto de inflexion B indicando el inicio de la adsorcion en una nueva
superficie (subgrupo 3). Finalmente se alcanzaria un nuevo limite de adsorcion tal y como
indica el subgrupo 4. En general las fuerzas de interaccion que dan lugar a la formacion
de la segunda capa o posteriores son generalmente mas débiles que aquellas que
promueven la formacion de la primera (adsorbato-adsorbente). En ocasiones tras alcanzar
el primer plato de saturacion la capacidad cae (subgrupo mx), llegandose a observar
incluso varios maximos y minimos. Este fendmeno se atribuye a que las interacciones
adsorbato-adsorbato pueden llegar a ser superiores a las interacciones adsorbato-
adsorbente conduciendo a una desorcion de las moléculas adsorbidas.
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Desde un punto de vista mas practico, las isotermas se pueden clasificar
simplemente en favorables, lineales o desfavorables dependiendo de la curvatura que
presenten (Figura 3.18).

favorable

lineal

q;" (kg,/ kg,)

desfavorable

C (kg /kg,)

Figura 3.18. Isoterma favorable, lineal y desfavorable.

Las isotermas favorables presentan elevadas capacidades de adsorcion a bajas
concentraciones de compuesto absorbible en equilibrio. Esta isoterma corresponderia con
las denominadas Tipo | segun la clasificacion de la IUPAC o Tipo L o H seguin Giles y
colaboradores. Las isotermas desfavorables presentan una baja capacidad de adsorcion a
bajas concentraciones en equilibrio, correspondiéndose con las isotermas de Tipo Il o
Tipo C de las clasificaciones anteriores. La isoterma lineal corresponde con la isoterma
de Tipo C de Giles y colaboradores.

El hecho de que una isoterma sea favorable o desfavorable influye en la forma de
las curvas de rotura en lecho fijo. De modo que, las isotermas favorables darén lugar a
curvas de rotura con frentes de concentracion méas bruscos, mientras que las isotermas
desfavorables daran lugar a curvas de rotura mas dispersas. Por otro lado, del mismo
modo que una isoterma es favorable para la adsorcion, sera desfavorable para el proceso
contrario de desorcion. Desde este punto de vista, no interesan isotermas demasiado
favorables para los procesos de separacion porque dificultarian la etapa de desorcion.

En la bibliografia existen numerosas ecuaciones que describen el equilibrio de
adsorcion, tanto para adsorcion de componentes puros como de multicomponente.
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i) Isoterma de Henry:

A bajas concentraciones las isotermas de adsorcion suelen presentar un caracter
lineal siendo aplicable la ecuacion de Henry:

g% =Ky C*H Ec. (3.1)

donde ¢ es la capacidad de adsorcion, Ky; es la constante de Henry y C es la
concentracion de adsorbato en la mezcla en equilibrio.

ii) Isoterma de Langmuir (Langmuir 1918).

El modelo de Langmuir es el modelo teérico de adsorcion en monocapa mas
simple. Las principales consideraciones del este modelo son:

- Las moléculas se adsorben en un nimero fijo de centros especificos.
- Cada centro especifico puede tener una molécula.

- La superficie es energéticamente uniforme.

- No existen interaccion entre moléculas vecinas adsorbidas.

La ecuacion de Langmuir se obtiene igualando la velocidad de adsorcion y de
desorcion en el equilibrio:

w_ qmax. KL'Ceq Ec (3 2)
q - 1+KL'Ceq . .

donde ¢™** es la capacidad de adsorcion maxima en monocapa y K, es la constante
de Langmuir que relaciona las constantes de adsorcion y desorcion. La constante K, esta
relacionada con la constante de Henry y es funcion de la temperatura: Segun el modelo,
el pardmetro ¢™** representa la adsorcion en un nimero de fijo de los centros activos en
la superficie por lo que seria independiente de la temperatura, mientras que, la constante
de equilibrio debe de variar con la temperatura segin la ley de Van’t Hoff. Las
suposiciones de centros superficiales equivalentes y de no interacciéon entre moléculas
adsorbidas implica que el calor de adsorcion no depende del grado de recubrimiento.

AHads
R-T

K = Ky-exp(- ) Ec. (3.3)
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iii) Isotermas de Freundlich (Freundlich, 1926).

Modelo experimental en el que se asume que la adsorcion se produce sobre una
superficie energéticamente heterogénea:

g% =K (C GQ)I/HF Ec. (3.4)

La aplicacion de esta ecuacion es limitada debido a que no predicen la capacidad
de saturacion del adsorbente.

iv) Isotermas de Langmuir-Freundlich.

Esta isoterma es una combinacion de la isoterma de Langmuir y de Freundlich y
se describe segln la ecuacion:

qm K (C*)
1+KL (C eq)l/n]:

eq:

Ec. (3.5)

v) Isoterma de Redlich-Peterson (Redlich y col., 1960).

Esta isoterma combina las isotermas de Langmuir y de Freundlich y se describe
mediante la siguiente ecuacion:

_ Kgp(C*Y
1+a-(C%’

eq Ec. (36)

Donde K, K2 y 8 son parametros empiricos del modelo.

vi) Isoterma de Langmuir multicomponente.

Cuando hay mas de un adsorbato en el medio tiene lugar una adsorcion
competitiva que afecta a las isotermas de adsorcién de los compuestos puros. Existen
diversos modelos de adsorcion multicomponente siendo el modelo de Langmuir el méas
sencillo de los modelos tedricos. Este modelo asume que los adsorbatos se adsorben en
proporcion a sus afinidades.
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max . Nakl!
eq Y KL,I Ci

qi o Ncomp eq
1+ Zi:l KL,i.Ci

Ec. (3.7)

donde los parametros q"** y Ky ; corresponden con la capacidad maxima y la
constante de equilibrio de cada compuesto obtenidos de su isoterma monocomponente.
En ocasiones esta ecuacion no describe los datos experimentales por lo que se estiman
sus parametros por ajuste de los datos experimentales. Aunque, en este caso la ecuacion
sirve para describir analiticamente el sistema y no como un modelo fisico, por lo que hay
que ser cauteloso en su aplicacién fuera del rango de concentraciones estudiado.

3.6. Adsorcion en lecho fijo.

El lecho fijo es el equipo mas utilizado en la industria para la adsorcion (Wankat,
1994; Suzuki, 1990 Dabrowski, 2001). La mezcla se distribuye perfectamente por todo el
lecho para que el adsorbente se use uniformemente. Los modelos empleados para
describir la dindmica de adsorcién deben de tener en cuenta los perfiles de concentracién
en el interior de las particulas. En la Figura 3.19 se muestra varios estados de un lecho
fijo de adsorbente en un proceso de adsorcion.

C
Co
0
L z
Zonade Zonade
transferencia de transferencia de
t=t, materia C | materia
C=GCy /"MJ G
- L = victe
900 0
z=0 z=L L z

Figura 3.19. Perfil de concentracion.

Al inicio de la etapa el absorbible entra en contacto con el solido difundiéndose a
través de él y fijandose en su superficie interna. De este modo, el compuesto adsorbido
va llenando las primeras capas de adsorbente y segun estas se saturan el absorbible avanza
a capas posteriores para continuar con la adsorcion. Dentro del lecho se genera un perfil
de concentraciones que se denomina zona de transferencia de materia (ZTM) y que
avanza hasta llegar al final del lecho dando lugar a un perfil de concentraciones en el
fluido denominado curva de rotura (Figura 3.20).
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El tiempo de rotura (t3) se suele definir como el tiempo al cual el efluente de la
columna presenta una concentracion igual al 5 % de la concentracion alimentada. Cuando
la concentracién en el efluente de la columna iguala a la concentracion del alimento, el
lecho esta saturado y a este tiempo se le denomina tiempo de saturacion (ts). La amplitud
de la ZTM depende principalmente de tres factores; la resistencia a la transferencia de
materia, la dispersion axial y la forma de la isoterma.

€t At=L,, /v v=LIit
0

t3 = fR t4 t5 t

Figura 3.20. Curva de rotura.

3.7. Regeneracion del adsorbente.

La desorcidn de los compuestos adsorbido puede tener lugar de diferentes maneras
y es lo que finalmente define el tipo de proceso ciclico (Ramaswamy y col., 2013):

-Temperature Swing Adsorption (TSA). El adsorbente es regenerado mediante
calentamiento del lecho, normalmente, empleando una corriente de gas caliente..

-Pressure Swing Adsorption (PSA). La presion del sistema se reduce a temperatura
constante y el lecho se purga a baja presion. Generalmente se aplica a fase gas. Un
ejemplo tipico puede ser la purificacion del hidrogeno producido por reformado de
metano o la deshidratacion de etanol azeotrépico.

-Stripping con gas de purga inerte. La desorcion se realiza a temperatura y presion
constante alimentando un gas inerte a través del lecho. Este gas disminuye la
concentracion o presion de adsorbibles en la fase fluida desplazando el equilibrio y
conduciendo a la desorcion de los adsorbatos. Presenta caracteristicas comunes de los
procesos anteriores, aunque el precalentamiento del gas de purga no es requerido. Se suele
emplear para interacciones adsorbato-adsorbente débiles.

-Desorcion por desplazamiento. El adsorbato se desorbe por la adsorcién

competitiva de otro compuesto que se utiliza como desorbente. La tecnologia Simulated
Moving Bed (SMB) de gran interés industrial emplea este tipo de desorcion.
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3.8. Objetivo y alcance de la presente investigacion.

El objetivo global de la investigacion es estudiar experimentalmente la
recuperacion de butanol de mezclas butanol-agua, caldos de fermentacion modelo y
caldos de fermentacion reales mediante ciclos de adsorcion-desorcion. En el estudio se
emplean tres adsorbentes comerciales hidrofobicos: silicalita-1 (en forma de pellets),
resina Sepabeads® SP207 y carbon activado Filtrasorb® 400 (granular). El proceso de
adsorcion-desorcion que se va a estudiar aparece en la Figura 3.21. La etapa de adsorcion
se desarrolla en fase liquida y la etapa de regeneracion se llevan a cabo con aire caliente
(Temperature Swing Adsorption, TSA).

Efluente de la
etapa adsorcién

Condensador

Separador
de fases

Desorcion

Adsorcién

© > Productos

Fermentador | Filtracion
/7

@ Aire

Figura 3.21. Proceso de adsorcion-desorcion propuesto.

Para obtener toda la informacién necesaria para el disefio de este proceso de
adsorcion-desorcion es necesario realizar los siguientes estudios:

i) Estudio experimental de la adsorcidn en fase liquida. Se estudia la adsorcion en
lecho fijo de butanol y otros co-productos presentes en los caldos de fermentacion sobre
los tres adsorbentes propuestos, obteniendo las curvas de rotura monocomponente y
multicomponente en lecho fijo. A partir de estos experimentos se estudia la selectividad
de los adsorbentes y se determinan las isotermas de equilibrio de adsorcion. Estas
ecuaciones se emplean para modelar la dinamica de adsorcién en lecho fijo. Se proponen
varios modelos cinéticos de adsorcion para simular las curvas de rotura monocomponente
y multicomponente, estimando los pardmetros cinéticos en cada caso.
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ii) Estudio experimental de la adsorcién en fase vapor. Se obtienen las isotermas

de adsorcidn de butanol en fase vapor sobre los tres adsorbentes propuestos. Estos datos
de equilibrio se emplean para determinar la entalpia de adsorcion de butanol. Estas
isotermas y el calor de adsorcion se necesitan para modelar la etapa de regeneracion.

(iii) Estudio experimental de la cinética de regeneracién con aire caliente y la
condensacidn de los productos. Se obtienen los perfiles de masa y temperatura en el lecho
durante la etapa de desorcién y la influencia del caudal de aire y temperatura de la etapa
sobre el tiempo de regeneracion de cada adsorbente. Los compuestos desorbidos en la

columna se recogen mediante condensacion, analizandose el efecto de las variables
principales de esta etapa (tiempo, temperatura y caudal de aire) sobre la composicion,
recuperacion, produccion y productividad de los productos en el condensado. En base a
estos resultados, se propone un esquema de regeneracion especifico para cada adsorbente,
con el fin de obtener un producto rico en butanol empleando unas condiciones de
operacion favorables energéticamente. Por Gltimo, se propone un modelo matematico
basado en ecuaciones de conservacion de materia, energia y cantidad de movimiento para
describir la etapa de regeneracion, determinando los parametros cinéticos de la misma.
La etapa de condensacion del efluente gaseoso de la columna se simula mediante Aspen
Plus®.

(iv) Estabilidad de los adsorbentes con el numero de ciclos de adsorcién-
desorcion. Se sigue la evolucion de la capacidad de equilibrio de adsorcion (¢,),

composicion y recuperacion de los productos con el nimero de experimentos de
adsorcién-desorcion empleando silicalita como adsorbente. Se realiza un estudio de ciclos
de adsorcion-desorcion con resina SP207® empleando un caldo modelo de fermentacion
(0-10 % wi/w glucosa) y un caldo de fermentacion real. En este estudio se estudia la
presencia de glucosa y del medio de fermentacion (sin microorganismos). Se estudia la
evolucion de los principales parametros del proceso como composicion (x), grado de
recuperacion (Rec), produccion especifica (PE) o productividad (P). Finalmente, se
realiza un estudio de ciclos de adsorcién-desorcion mas corto, con carbén activado F400®
y un caldo de fermentacion modelo sin glucosa.

v) Requerimiento energético. Es un factor clave para la aplicabilidad de la
tecnologia propuesta. Por ello, se estima el consumo energético de los procesos,

optimizando el tiempo de desorcidn y analizando mejoras para las etapas de desorcion y
condensacion.
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4. MATERIALES Y PROCEDIMIENTOS EXPERIMENTALES.

4.1. Materiales.

4.1.1. Liquidos.

- Acetona; 99,8 % (Sigma-Aldrich®).

- Butanol; 99,7 % (Sigma-Aldrich®).

- Etanol absoluto; 99,5 % (Panreac®).

- Acido acético glacial; 99,7 % (Panreac®).

- Acido butirico; 99 % (Sigma-Aldrich®).

- D-(+) Glucosa anhidra; 99,5% (Sigma-Aldrich®).

- Caldo de fermentacion ABE (Beuth Hochscule fir Technik Berlin).

4.1.2. Gases.

- Aire de compresor (Universidad Complutense de Madrid)
- Alire; 99,998 % (Praxair®).

- Hidrégeno; 99,999 % (Praxair ®).

- Helio; 99,999 % (Praxair ®).

- Nitroégeno; 99,999% (Praxair ®).
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4.1.3. Adsorbentes.
- Silicalita-1(Producto T-4722).

Suministrada por Siid-Chemie® en forma de pellets esféricos de 3 mm. Los pellets
se molieron y tamizaron empleando la fraccion de tamafios entre 250 y 500 pum.

- Resina Sepabeads® 207 (SP207).

Suministrada por Sigma-Aldrich® con un tamafio medio de particula de 350 um.
Consiste en una matriz de divinil-benceno- estireno bromada.

- Carbon activo Filtrasorb® 400 (F400).

Suministrado por Calgon Carbon Corporation® en forma de granulos de 0,55 -
0,75 mm de tamafio. Los granulos se molieron y tamizaron empleando la fraccién de
tamarios entre 250-500 pm.

4.2. Técnicas de caracterizacion aplicadas a los adsorbentes.

4.2.1. Isoterma de adsorcion de N2 a 77 K.

Mediante la aplicacion de esta técnica se determiné la superficie especifica y el
volumen de microporos en los adsorbentes. Los andlisis se realizaron en un equipo
manométrico Micrometrics modelo ASAP 2020. Para estimar la superficie especifica se
empled el método BET (Brunauer-Emmett-Teller) y para la estimacién del volumen de
microporos el método t-plot.

4.2.2. Porosimetria de mercurio.

Mediante la aplicacion de esta técnica se midié la densidad de particula, la
distribucion de tamafio de poro, y el volumen de mesoporos y macroporos de los distintos
adsorbentes. El equipo utilizado fue un porosimetro modelo Thermo Finnigan modelo
Pascal 140 y Pascal 440.
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4.2.3. Difraccion de rayos X (DRX).

Se usa para caracterizar cualitativamente la estructura cristalina de la silicalita-1.
El equipo empleado fue un difractometro de polvo Phillips X’pert MPD provisto con un
contador de centelleo y cristal analizador de NaF, con una radiaciéon CuKa y filtro de Ni.
El equipo perteneciente al CAl de difraccion de rayos X de la Universidad Complutense
de Madrid,

4.2.4. Microscopia electrénica de barrido (SEM).

Se emplea para determinar el tamafio y la morfologia de los cristales de la silicalita.
Este andlisis ha sido llevado a cabo con un equipo modelo JEOL JSM-6335F
perteneciente al Centro Nacional de Microscopia Electrénica ICTS.

Las muestras se preparan dispersando una pequefia porcion del material a observar
en acetona mediante ultrasonidos. Posteriormente, se depositan un par de gotas de la
mezcla sobre un portamuestras de laton y se secan durante 10 minutos. Debido a la baja
conductividad eléctrica de las muestras, éstas se sometieron a un proceso de metalizacién
con barfio de oro, utilizando una metalizadora Balzers SCD004 Sputter Coater, durante 5
minutos con una corriente de 20 mA a una presion de 0,05-0,08 mbar.

4.2.5. Fluorescencia de rayos X (FRX).

El analisis quimico de los pellets de silicalita-1 se realiza mediante Fluorescencia
de Rayos X. Los andlisis se realizaron en un equipo PANalytical modelo AXIOS de
dispersion de longitud de onda de 4 kW de potencia, situado en el CAl de difraccién de
rayos X de la Universidad Complutense de Madrid.

4.3. Técnicas de analisis para las muestras.

4.3.1. Detector de indice de refraccion (IR) acoplado a una bomba HPLC

Las mezclas binarias alcohol-agua se analizaron en un detector de IR (Waters®
2414) conectado a una bomba HPLC (Waters® 515).
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4.3.2. Cromatografia de gases con detector de ionizacion de llama (GC-FID).

Las muestras multicomponente se analizaron en un cromatografo de gases
VARIAN CP- 3800. El equipo contiene una columna de cromatografia (CP-WAX, 30m
x 0,530 mm) que permite la separacién de los compuestos presentes en la muestra. La
identificacion y cuantificacion de los compuestos (excepto agua y glucosa) se realizd
mediante un detector de ionizacion de llama (FID) acoplado a la salida de la columna.

4.3.3. Valoracion culombimétrica de Karl Fischer.

La cantidad de agua presente en las mezclas se determinada mediante la valoracion
culombimeétrica Karl Fischer. Los analisis se realizan en un equipo Mettler-Toledo DL32.

4.4. Instalaciones experimentales.

En este estudio se emplearon 3 tipos de instalaciones experimentales (A, B 'y C)
en funcion del tipo de experimento a realizar.

4.4.1. Instalaciones tipo A (adsorcion en fase liquida y desorcién con aire).

Se han empleado dos instalaciones de este tipo disefiadas y construidas en el
Departamento de Ingenieria Quimica para el desarrollo de la presente investigacion (
Figura 4.1).
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| para liquido para aire Aluminio
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Entrada de / ‘ vidrio
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aire Regulador de electrovalvulas general (masa registrada online)
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Figura 4.1. Instalacion experimental tipo A (adsorcion en fase liquida y desorcion con aire caliente).
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Las principales caracteristicas de estas instalaciones se resumen a continuacion:

- Sistema de contacto: la instalacion consiste en una columna de aluminio de 0,15
m de longitud, 0,0105 m de diametro interno y 0,0015 m de espesor. El fluido asciende
primero a través de una capa de bolas de vidrio de 0,025 m hasta llegar al lecho de
adsorbente. La funcion de las bolas de vidrio es distribuir el flujo, reducir el volumen
muerto y soportar el lecho. Una vez atravesado los 0,1 m de lecho adsorbente se coloca
un cilindro de vidrio hueco de 0,025 m que reduce el volumen muerto y permite introducir
un termopar a 0,01 m del final del lecho (z/L = 0,9). Entre el adsorbente y las bolas de
vidrio se coloca lana de vidrio como soporte y entre el adsorbente y el cilindro de vidrio
también, para evitar que el adsorbente sea arrastrado y obstruya las tuberias posteriores.

- Sistema de calentamiento: la columna est& cubierta con una resistencia flexible
de Kapton® que permite calentar la columna. La resistencia se regula manualmente
mediante un potenciémetro. La temperatura del lecho se mide con el termopar y sus datos
se registran en su memoria descargandose al final del experimento en el ordenador. La
columna se recubre con un material aislante para disminuir las pérdidas de calor.

- Sistema de alimentacion. La instalacion dispone de dos lineas de alimentacion,
una para liquidos durante la etapa de adsorcion y otra para aire en la etapa de
regeneracion. El liquido se impulsa con una bomba HPLC. El aire se alimenta desde un
compresor o desde una botella de aire de alta pureza.

- Sistema de circulacion: La instalacion dispone de 2 electrovalvulas que permiten
seleccionar el fluido alimentado al lecho. La electrovalvula en la linea de liquidos permite
enviar el liquido a la columna o al vaso de residuo (purga). La electrovalvula en la linea
de aire permite enviar la corriente de aire hacia la columna para llevar a cabo la desorcién
0 hacia la purga donde se puede medir su caudal empleando un burbujimetro. La tuberia
de salida de la columna se puede conectar a un condensador sumergido en un bafio
termostatizado que permite recuperar los productos desorbidos. La Figura 4.3 recoge un
esquema genérico de los condensadores empleados.

- Sistema de adquisicidn de muestras y datos. Se recogen manualmente fracciones
de liquido en la tuberia de salida de la columna durante la etapa de adsorcion. La masa y
la temperatura del lecho se registran en todo momento a través de la balanza analitica y
del registrador de temperaturas.
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Figura 4.2. Detalle del condensador.
4.4.2. Instalacién B (adsorcion en fase vapor).

Esta instalacion dispone de la mayoria de los elementos descritos para una
instalacion de tipo A y, ademas, una cdmara termostatizada empleada para generar la
corriente de aire con una determinada presion parcial de butanol (Figura 4.3).
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Figura 4.3. Instalacion tipo B (experimentos de adsorcién en fase vapor).
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La corriente de aire que entra a la cAmara termostatizada se divide en dos. La
primera de ellas burbujea en butanol y seguidamente se mezcla con la segunda para
disminuir y ajustar la presion parcial de butanol en la corriente resultante. La temperatura
de la camara termostatizada es de 303 K y los caudales de ambas corrientes de aire se
ajustan mediante dos controladores de flujo méasico (CFM). La corriente resultante con
una determinada presion parcial de butanol abandona la cdmara termostatizada y se
alimenta a una instalacién similar a la de tipo A

4.4.3. Instalacién C (ciclos de adsorcién-desorcion).

Esta instalacion se disefi6 y construyo en el Departamento de Ingenieria Quimica
para el desarrollo de la presente investigacion. En ella es posible realizar ciclos de
adsorcion-desorcion de manera ininterrumpida (Figura 4.4).
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4 Entrada de aire 10 Encamisado 16 Secuenciador de electrovalvulas
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6 Salida a burbujimetro 12 Recipiente de residuo

Figura 4.4. Instalacién C para ciclos de adsorcion-desorcion.
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Sistema de contacto: la instalacién consiste en una columna de vidrio modelo
Super Compact® (Gotec-Labortechnik GmbH) de 0,15 m de longitud nominal y 0,01 m
de didmetro interno, construida en vidrio. Esta columna permite modificar la longitud del
lecho sin necesidad de afiadir material de soporte. La longitud de la columna se fija en
0,11 m de modo que el volumen de lecho y la masa de adsorbente sean iguales que en la
Instalacion A.

- Sistema de calentamiento. La columna esta rodeada por una camisa conectada a
un bafio termostatizado con agua mediante el cual se controla la temperatura.

- Sistema de alimentacion. Se emplea una bomba peristéltica calibrada
previamente para bombear los caldos de fermentacion modelo y los reales. El aire
proviene de una botella suministrada por Praxair® y su caudal se controla mediante una
valvula.

- Sistema de circulacion: La instalacion dispone de 4 electrovalvulas controladas
mediante un software que permite realizar ciclos de adsorcidn-desorcion de manera
ininterrumpida fijando el tiempo deseado para cada etapa. La electrovalvula en la linea
de liquidos permite enviar el liquido a la columna o recircularlo al tanque de alimento
mientras tiene lugar la etapa de desorcion. La electrovalvula en la linea de aire permite
enviar al gas hacia la columna para llevar a cabo la etapa de desorcion o hacia la purga
mientras esta teniendo lugar la etapa de adsorcidn. En esta Gltima linea esta colocado un
burbujimetro que permite medir el caudal de aire empleado. A la salida de la columna se
coloca otra electrovalvula de tres vias que permite dirigir el fluido hacia la toma de
muestras o hacia el tanque de residuo. En la linea de muestras se encuentra la cuarta
electrovalvula que permite tomar muestras liquidas en viales durante la etapa de adsorcién
o enviar efluente de la etapa de desorcidn al condensador para recuperar los productos.

4.5. Procedimientos experimentales.

4.5.1. Experimentos de volumen muerto.

El objetivo de estos experimentos es determinar el volumen muerto de la
instalaciéon A o C que genera un retraso en las curvas de rotura y que debe de ser
considerado en los balances de materia para el calculo de la capacidad de adsorcion. Estos
experimentos también se emplean para determinar la dispersion axial del sistema,
parametro necesario para estudiar la dinamica de adsorcion en lecho fijo. El volumen
muerto se ha determinado de dos maneras diferentes en este estudio.
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i) Columna cargada con bolas de vidrio y se alimenta una disolucion de
butanol y agua.

Una mezcla con un 2 % en peso de butanol en agua se alimenta a la columna
cargada con bolas de vidrio en lugar de adsorbente. Recogiendo muestras a la salida de la
columna y analizdndolas mediante HPLC-IR se determina la curva de rotura
correspondiente. El procedimiento se repite para dos caudales de liquido diferentes (1,67-
3,33-:10® mds) a una temperatura de 298 K. Este procedimiento se emplea para
determinar el volumen muerto de la columna cargada con silicalita y con carbon F400®.

ii) Columna cargada con adsorbente y se alimenta una disolucion NaCl y
agua como trazador.

Una mezcla de 7,5 g/L de NaCl en agua se alimenta a la columna cargada con la
resina SP207®. Se recogen muestras a la salida de la columna y se analizan empleando
un conductimetro, obteniéndose la curva de rotura correspondiente. Este procedimiento
se repite para dos caudales de liquido diferentes (1,67-3,33-10® m®/s) a una temperatura
de 298 K.

4.5.2. Experimentos de adsorcion en fase liquida.

El objetivo de estos experimentos es obtener las curvas de rotura en lecho fijo con
mezclas acuosas binarias y con mezclas acuosas multicomponente. Estos experimentos
se realizaron en una de las Instalacion tipo A.

Las isotermas monocomponente se obtuvieron a partir de las curvas de rotura con
mezclas acuosas binarias de acetona, butanol, etanol, acido acético o acido butirico, en
un rango de concentraciones de 0-2 % en peso para el compuesto organico. Las
temperaturas estudiadas variaron entre 298-323 K.

Las curvas de rotura multicomponente se obtuvieron generalmente a 298 K y con
mezclas cuya concentracion variaba de la siguiente forma: acetona (0-1 % en peso),
butanol (0-2 % en peso), etanol (0-1 % en peso), &cido acético (0-0,5 % en peso) y acido
butirico (0-0,5 % en peso). A partir de estas curvas se estudio la selectividad de los
adsorbentes y se obtuvo la isoterma de equilibrio de adsorciéon multicomponente en el
caso de la resina SP207®. A lo largo del presente trabajo se emplea la siguiente mezcla
multicomponente numerosas veces: acetona (0,28 % en peso), butanol (1,00 % en peso),
etanol (0,082 % en peso), acido acético (0,10 % en peso), acido butirico (0,10 % en peso)
y agua (98,44 % en peso). A esta mezcla se le denomina caldo modelo de fermentacién y
ha sido previamente empleada como caldo modelo en bibliografia (Meagher y col., 1998).
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Todos los experimentos se realizaron siguiendo el procedimiento descrito a
continuacion

(i) etapa de acondicionamiento: Antes de cada experimento de adsorcion, se
alimenta a la columna una corriente de agua con un caudal volumétrico constante entre
1,67 - 3,33-10® m®/s mediante una bomba HPLC. El tiempo de esta etapa fue de 43200 s
para los experimentos con silicalita, de 3600 s para los experimentos con resina SP207®
y de 7200 s para los experimentos con carbon activado F400®. Esta etapa permite
estabilizar la temperatura de adsorcion y asegurar un correcto mojado del adsorbente.

(ii) etapa de adsorcién: la mezcla de alimento se bombea a la columna con un
caudal volumétrico constante entre 1,67 - 3,33-10® m%/s a la temperatura previamente
fijada. Esta etapa se prolonga hasta alcanzar la saturacion del lecho. Durante el
experimento se recogen muestras en el efluente de la columna que son analizadas
mediante el detector de HPLC-IR, si se trata de una mezcla acuosa con un Gnico organico,
o mediante GC-FID si se trata de una mezcla con varios compuestos organicos. Las curvas
de rotura obtenidas mediante este procedimiento se ajustan posteriormente con los
modelos propuestos para describir la cinética de adsorcion.

4.5.3. Adsorcion en fase vapor.

El objetivo de estos experimentos es determinar los pardmetros de la isoterma en
fase vapor y el calor de adsorcion de butanol, todos ellos necesarios para estudiar la
cinética de desorcién. Los experimentos de adsorcion en fase vapor se realizaron en la
Instalacion B siguiendo el procedimiento descrito a continuacion:

(i) La presion parcial de butanol se fija ajustando el caudal de la corriente de aire
que burbujea en butanol y el de la corriente de aire que actia como diluyente.

(if) Una vez ajustada la presion parcial de butanol, la corriente se alimenta a la
columna. La masa de lecho aumenta como resultado de la adsorcion de butanol hasta que
se alcanza el equilibrio. A partir de este momento, la masa del lecho es constante y el
experimento finaliza. Se vuelven a medir los caudales de diluyente y butanol y se anota
la temperatura del lecho, considerandose ésta la temperatura de equilibrio.

-118 -



4. Materiales y procedimientos experimentales

(iii) A continuacion, se disminuye el caudal de aire que actda de diluyente para
incrementar la presion parcial de butanol y se repite el procedimiento a diferentes
presiones parciales de butanol. Una vez completado el rango de presiones parciales
deseado, se incrementa la temperatura del lecho y se regenera con aire repitiendo el
procedimiento a otra temperatura diferente. Se obtienen tres isotermas de adsorcion en
fase vapor para cada adsorbente. Las temperaturas empleadas oscilaron entre 335-360 K
y las presiones parciales de butanol entre 0-1000 Pa.

4.5.4. Experimentos de regeneracion con aire y temperatura.

El objetivo de estos experimentos es obtener los perfiles de masa y temperatura en
el lecho durante la etapa de regeneracion. Se estudio el efecto del caudal de aire (Q,. )y

de la temperatura de desorcion final (Teesfin) Sobre el tiempo de regeneracion.

Se emplearon mezclas de butanol (1,2-2 % en peso)-agua para los experimentos
de regeneracion con mezclas binarias empleando silicalita, resina SP207® y carbon
activado F400®. Ademas, en los experimentos con resina SP207® también se obtuvieron
los perfiles de masa y temperatura empleando un caldo modelo de fermentacién. La
composicion de este caldo modelo es la siguiente: (0,28 % en peso), butanol (1,00 % en
peso), etanol (0,082 % en peso), acido acético (0,10 % en peso), acido butirico (0,10 %
en peso) y agua (98,44 % en peso). Se emplearon caudales de aire volumétricos (Q,. )
entre 3,33-11,10-10° m?¥s y temperaturas de desorcion final (7, 5,) entre 315-406 K.
Todos los experimentos se realizaron en la Instalacion A siguiendo el procedimiento

descrito a continuacion:

(i) etapa de acondicionamiento 1: se fija la temperatura de desorcion final (7. fi,)
haciendo pasar aire por la columna con el caudal volumétrico deseado (Q,. ). En estos

experimentos el aire proviene de un compresor.

(ii) etapa de acondicionamiento 2: una vez fijada la temperatura de desorcion final
(T4es i), Se alimenta agua a la columna empleando una bomba HPLC con un caudal
constante entre 1,67-3,33-10® m?s durante un tiempo entre 3600-7200 s en funcion de
adsorbente empleado. Esta etapa permite estabilizar la temperatura de adsorcion y
asegurar un correcto mojado del adsorbente.

(iii) etapa de adsorcion: una vez estabilizada la temperatura en la columna, se
bombea la mezcla alimento con una bomba HPLC empleando un caudal constante entre
1,67-3,33-108 m®/s. La temperatura de esta etapa varia de unos casos a otros y depende
de la temperatura de desorcidn fijada en la etapa anterior. La adsorcion se prolonga hasta
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saturar completamente el lecho de adsorbente, normalmente este estado se alcanza para
tiempos entre 3600-7200 s. Durante este tiempo se recogen muestras en el efluente de la
columna que son analizadas posteriormente mediante HPLC-IR o GC-FID.

(iv) etapa de regeneracion: una vez alcanzada la saturacion del lecho, la columna

se purga con una corriente de aire a un caudal constante (Q,. ), registrando la evolucion

z/L=0,9
es

de la masa (miq ligado + no licado) Y 12 temperatura en el lecho (7 ) a través de la

balanza hasta que la pérdida de masa es nula.

(v) se modifica la temperatura de desorcion final (Teesfin) 0 €l caudal de aire (Q,. )
y se repite el procedimiento.

4.5.5. Experimentos de regeneracién-condensacion.

El objetivo de este estudio es determinar el efecto de las principales variables de
la etapa de regeneracion, tales como, caudal de aire (Q,. ), temperatura de desorcion final

(Tﬂlz/L - 0’9), tiempo de la etapa (., f4es) O temperatura de condensacion (7,,,q) Sobre la

es
cond

composicion  (x*"9), recuperacion (Reci), produccién especifica (PE;“) o
productividad (P; ™) de los productos condensados. Los experimentos se han realizado

en una de las instalaciones de tipo A.

Se emplearon mezclas de butanol (1,2-2 % en peso) y agua para los experimentos
de regeneracion-condensacion con silicalita, resina SP207® y carbdn activado F400®.
Ademas, se estudio la etapa de condensacion con mezclas multicomponente. En los
experimentos de regeneracion-condensacion con silicalita se empled una mezcla acuosa
de acetona (0,6 % en peso)-butanol (1,2 % en peso)-etanol (0,2 % en peso). En los
experimentos de regeneracion-condensacion con resina SP207® y carbon activado F400®
se empled un caldo modelo de fermentacion con la siguiente composicion: acetona (0,28
% en peso), butanol (1,00 % en peso), etanol (0,082 % en peso), acido acético (0,10 % en
peso), acido butirico (0,10 % en peso) y agua (98,44 % en peso). Se empleo aire de un
compresor o aire de alta pureza de botella (Praxair ®).

Se emplearon caudales volumétricos de aire (Q,. ) entre 3,33-11,1:10° m¥s,
principalmente 3,33-10° m?%s. Se emplearon temperaturas de desorcion final (Tye )
entre 315-409 K. Los experimentos de regeneracion-condensacion presentan etapas
diferentes para cada adsorbente debido a su diferente naturaleza. Aunque, se pueden
distinguir las siguientes cuatro etapas en comun:
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(i) etapa de acondicionamiento 1: se fija la temperatura de desorcion final (7 g fin)
haciendo pasar aire por la columna con el caudal volumétrico (Q . ) que interesa
aire

(ii) etapa de acondicionamiento 2: se alimenta agua a la columna con una bomba
HPLC durante (3600-7200 s) para estabilizar la temperatura de la columna antes de
comenzar la adsorcion.

(iii) etapa de adsorcion: una vez estabilizada la temperatura en la columna, se
bombea la mezcla de alimento con una bomba HPLC empleando un caudal constante
entre 1,67-3,33-10° m?/s. La temperatura de esta etapa varia de unos casos a otros y
depende de la temperatura de desorcion fijada anteriormente. La adsorcion tiene lugar
hasta que se alcanza la saturacion completa de lecho de adsorbente, normalmente este
estado se alcanza para tiempos entre 3600-7200 s.

Esta etapa normalmente dura entre 3600-7200 s y se recogen muestras liquidas en
el efluente de la columna que son analizadas posteriormente mediante HPLC-IR o GC-
FID segun corresponda.

(iv) se alimenta una corriente de aire a la columna para comenzar la regeneracion
y se conecta durante los intervalos a estudiar el efluente de la columna a un condensador
que opera a una temperatura entre 258-268 K. Los productos evaporados en la columna
se recuperan en estado liquido en el condensador. En algunos casos, dependiendo del
adsorbente y de las condiciones de operacion, el liquido condensado presenta dos fases
que se separan por decantacion a temperatura ambiente y posteriormente se analizan
mediante HPLC-IR o GC-FID segun corresponda.

En base a los resultados de los estudios de regeneracién y regeneracion-
condensacion se propone un proceso de recuperacion de disolventes especifico para cada
uno de los adsorbentes empleados.

4.5.6. Experimentos ciclicos de adsorcidén-desorcion.

Estos experimentos se realizan en la instalacibn C que permite operar
ininterrumpidamente realizando ciclos de adsorcion-desorcion. El objetivo de estos
experimentos es estudiar la estabilidad de los adsorbentes con el nimero de ciclos de
adsorcion-desorcion. Se emple6 como adsorbente la resina SP207® y como alimento las
siguientes mezclas:
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Caldo de fermentacion modelo 1: mezcla acuosa multicomponente de acetona
(0,28 % en peso), butanol (1,00 % en peso), etanol (0,082 % en peso), acido acetico (0,10
% en peso), acido butirico (0,10 % en peso) y agua (98,44 % en peso)

Caldo de fermentacion modelo 2: mezcla acuosa multicomponente de acetona
(0,28 % en peso), butanol (1,00 % en peso), etanol (0,082 % en peso), acido acetico (0,10
% en peso), acido butirico (0,10 % en peso), glucosa (10,00 % en peso) y agua (88,40 %
en peso)

Caldo de fermentacion real: acetona (0,24 % en peso), butanol (0,73 % en peso),
etanol (0,073 % en peso), acido acético (0,12 % en peso), acido butirico (0,14 % en peso),
glucosa (0,01 % en peso), compuestos no volatiles (1,20 % en peso) y agua (97,48 % en
peso).

La etapa de adsorcion y desorcién se realiza a 60 °C. La temperatura del
condensador es 268 K. El caudal volumétrico de liquido es 1,67-10% m?s y el de aire
3,33 10°% m¥s. La etapa de adsorcion se lleva a cabo hasta saturacion y la etapa de
desorcion tiene una duracion de 60 min. En estos experimentos no se regenera
completamente el adsorbente para evitar la acumulacion de sélidos no evaporables en la
columna y prevenir asi posibles fendmenos de desactivacion. Ademas, trabajar con ciclos
de adsorcidn-desorcién mas cortos mejorar la productividad el proceso.

Se recoge, en ciclos alternativos, muestras liquidas en el efluente de la etapa de
adsorcién y condensados de la etapa de desorcidn. Las primeras sirven para estudiar la
evolucion de la capacidad de adsorcion con el numero de ciclos. Las segundas se emplean
para determinar la evolucion de la composicion, recuperacion, produccién y
productividad de los productos condensados.

La concentracion de organicos se analiza mediante GC-FID. En algunos casos, las
muestras presentan soélidos no evaporables por lo que diluyen y se filtran antes de ser
analizadas. En estos casos, la concentracion de solidos se determina gravimétricamente
mediante evaporacion a 120°C, durante un tiempo aproximado de 24 h.
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5. MODELOS CINETICOS DE ADSORCION Y
DESORCION
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5. MODELOS CINETICOS DE ADSORCION Y DESORCION.

5.1. Cinética de adsorcion.

Se ha empleado un modelo riguroso basado en la Ley de Fick para estudiar la
dinamica de adsorcion de butanol-agua sobre silicalita (Modelo 1) y un modelo de fuerza
impulsora lineal para describir, principalmente, los sistemas multicomponente de este
trabajo (Modelo II).

5.1.1. Modelo I.

El modelo propuesto para describir la etapa de adsorcion de butanol de mezclas
butanol-agua se basa en los siguientes supuestos:

(i) el patrén de flujo se describe como un modelo de flujo piston con dispersion
axial.
(ii) la densidad del liquido, la temperatura de columna, y la velocidad del liquido

intersticial se mantiene constante.

(iii) los gradientes de concentracion radial en la columna son despreciables.
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(iv) La silicalita tiene una estructura de poro bidispersa, dividida en una region de
macroporos y otra de microporos, representando la porosidad fuera del cristal y dentro
del cristal, respectivamente. Se asume que los microporos estdn Unicamente conectados
a la superficie interna de los macroporos, asi la difusion en microporos a lo largo de la
coordenada radial del pellet, y el flujo de adsorcion directo desde el medio liquido a la
region de microporos es despreciable. Estas suposiciones son equivalentes a las
consideradas en el modelo de poro bidisperso propuesto por Peel y col. (1981).

(v) Latransferencia de masa desde el medio liquido hasta la fase adsorbida dentro
de los cristales de silicalita incluye tres etapas en serie (la adsorcidn en el aglomerante es
despreciable): (1) transferencia de masa a través de la capa externa, (2) difusion en los
macroporos llenos de liquido (3) difusion en los microporos dentro de los cristales.

(vi) La difusion en macroporos se describe mediante la ley de Fick, y la difusion
en microporos se describe mediante una fuerza impulsora lineal (Peel y col., 1981).

El balance de masa de butanol en el liquido intersticial esta descrito por:

* _p 9%, o 3 (-4)

ot a° "a R g

klim (X- _ X_macro
i

e ) Ec. (5.1)

El significado de las variables del modelo y los pardmetros de todas las ecuaciones
se muestra en la nomenclatura incluida al final este trabajo. Las condiciones iniciales y
de contorno para la ecuacién anterior son:

t=0 0<z<L X=X,
g
oz Ec. (5.2)

OX
t>0 z=0 D, [a} =-V (Xi,fin _Xi,zzo*)

t>0 z=L

El coeficiente de transferencia de masa externa se calcula con la correlacion
propuesta por Dwivedi y Upadhyay, (1987):

"Sc= Hiig
Hiig pliq'Dm,i

kl|’m —

-du
U2/3(0,765 O,365j Re = pllq p

+
8, SC Re0,82 Re0,386 EC (53)
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Se usa esta correlacion porque supone una expresion unificada para el coeficiente
de transferencia de masa en lechos empacados. Esta basada en un alto nimero de
correlaciones publicadas y es valida para nimeros de Reynolds de particula entre 0,01 y
15000. Los valores de Re en los experimentos de adsorcion usando silicalita se sitian
entre 0,08 y 0,16.

El balance de masa en microporos se describe mediante:

. aXimacro
AuD; or

a  rlor

6X.macr0 1 a )
gm lq iq =

j—ppr Ec. (5.4)

La velocidad de adsorcién en microporos (dentro de los cristales de silicalita) se
describe mediante:

_15DC(
ot r?

c

q’ (xi”’a”" ) —ai ) Ec. (5.5)

La variable g es discretizada a lo largo de la coordenada radial del macroporo
(particula) al igual que x"**°. Esta variable es la concentracion media adsorbida de butanol
para cada posicion radial en la particula. Las condiciones iniciales y de contorno para las
Ec. 5.4y 5.5 son:

t=0 vz O<rs< Rp Ximacro = X ini a= qieq* (Ximi)

* a
t>0 vz r=R kf(xi—xima”"):D(ﬁj

P\ r Ec. (5.6)

t>0 vz r=0 —=0

Los parametros de modelo usados en los célculos se presentan en la Tabla 1y 2.
El modelo completo ha sido resuelto numéricamente usando el paquete PDECOL
(FORTRAN version de 1987), un codigo de dominio publico desarrollado por Madsen y
Sincovec (1979), el cual usa colocacion ortogonal sobre la técnica de elementos finitos.
Este paquete se basa en el método de lineas y usa un procedimiento de colocacion de
elementos finitos para la discretizacion de la variable espacial z. El procedimiento de
colocacion reduce el sistema ecuaciones diferenciales en derivadas parciales (EDP) a un
sistema semi-discreto, el cuél Unicamente depende del tiempo. Para discretizar la
coordenada radial en la particula se emplean polinomios de Hermite de tercer grado
(Finlayson, 1980).
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5.1.2. Modelo I1I.

El modelo propuesto para describir la dindmica de adsorcion en la etapa de
adsorcion se basa en las siguientes suposiciones:

(i) el patron de flujo se describe como un modelo de flujo piston con dispersion
axial.

(if) la densidad de la mezcla es constante, la temperatura de columna, y la
velocidad del liquido intersticial se mantiene constante.

(ii1) el volumen de poros de adsorbente tiene una estructura bidispersa, formada
por macroporos y microporos (o fase adsorbida dentro de la matriz en el caso de la resina).

(iv) la difusién en microporos o fase adsorbida se describe con un modelo de
fuerza impulsora lineal (LDF).

(5) la difusion en macroporos también se describe también con modelo de fuerza
impulsora lineal (LDF). Esta es la principal diferencia con respecto al modelo | propuesto

anteriormente.

El balance de cada compuesto i en el liquido intersticial es:

2 iNi X
OX, 0%, uox N, =) Ec. (5.7)
— =D —; +
ot 0z° & 0L  &py & A

donde D. es el coeficiente de dispersion axial, u es la velocidad superficial, z es la
coordenada axial, N; es la velocidad de transferencia de masa de cada compuesto i entre
el liquido intersticial y los macroporos, y n es el nimero de componentes. La velocidad
superficial esta relacionada con el gradiente de presion de acuerdo a la ecuacion de Ergun:

P 150u(1-¢)>  L75(1-5)aq
T 342 u+ 3 u
oz gd; gd

Ec. (5.8)

p

donde « es la viscosidad del liquido, dp es el didmetro de particula. La velocidad
de transferencia de materia entre el liquido intersticial y los macroporos se describe con
la siguiente ecuacion:
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lim+macro

N, =(1-¢ )pliq Id—

p

(Xi —)_(macro,i ) Ec. (59)

donde A™™* T a5 g coeficiente LDF de transferencia de materia de cada
componente i, x; es la fraccion de masa de cada compuesto en el liquido intersticial y
Xmacro €S la concentracion media de compuesto i en macroporos. Para cada componente,
el balance de masa en macroporos es:

lim+macro
6k,

a)_(macro,i .
o ATy

p

EmacroMiq ( X — )_(macro,i ) A imiCFO( Qieq (XimacrO ) - ai ) Ec. (510)

donde pp es la densidad de particular, g (ximac“’)es la concentracion adsorbida en

la entrada de los microporos en equilibrio con el liquido en macroporos, g, es la

concentracion media adsorbida en microporos y k™ es el coeficiente de transferencia

de materia LDF de macroporos a microporos. Para la isoterma de equilibrio de adsorcién
se emplea la ecuacion de Langmuir, utilizandose en el caso de mezclas multicomponente
Langmuir extendido:

macro

eq qimaxKL,iIQiq'Xi

i n
macro
1+ Ky Ao
j=1

Ec. (5.11)

Aunque el modelo también se aplica a la adsorcion monocomponente empleando
en este caso la ecuacién de Langmuir para ads. El balance de masa en microporos para
compuesto es:

% _ kimicrO(qieq _ai ) Ec. (512)

Las siguientes condiciones de contorno se emplean en este modelo:

Ec. (5.13)
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2=0 -¢ DL%+u(xi—xa"m):O
z

Ec. (5.14)
z=L % =0
0z

donde Qliq es el caudal de alimento, Sy, €S la seccion de columna. Las

condiciones iniciales son:

t=0 vz 0<r<R X™°=x,; q=07 (x™) Ec. (5.15)

t=0 vz P=P

i Ec. (5.16)

El modelo completo se resuelve mediante colocacion ortogonal sobre el método
de elementos finitos, con polinomios de Hermite de tercer grado. El sistema de ecuaciones
diferenciales ordinarias es integrado con el paquete ODEPACK (Hindmarsh 2016).

5.2. Cinética de desorcion.

El modelo propuesto es tedrico y esta basado en ecuaciones de conservacion de
masa, energia y cantidad de movimiento. Los gradientes radiales de concentracion y
temperatura son despreciables. De acuerdo a los resultados experimentales, se asume que
el Unico compuesto ligado es el butanol y el resto de compuestos son no ligados. La
ecuacion diferencia para el balance de masa total en el volumen intersticial es (1 =
butanol, 2 = inerte gas, 3 = agua, 4 = acetona, 5= etanol, 6 = &cido butirico, 7 = acido
acético):

i —ﬁ(uc) - 27: R Ec. (5.17)
ot oz i

N g o5 13 velocidad de transferencia de materia del compuesto no ligado i

1

ligado

entre la fase de gas y liquida. N, es la velocidad de transferencia de matera de butanol

entre la fase gas y la fase adsorbida. N,°"#% N8 y N8 jynto con las

no ligado ligado ligado ligado ligado ligado
2 ¥ 1 45 v 4y v 45 1 9¢ )

se fijan en 0, tanto en esta ecuacion como en las siguientes. La Ec. (5.17) ya ha

correspondientes concentraciones g

ligado
7

sido propuesta en la literatura (sin o,

no ligado

) para la simulacién de columnas PSA (Silva
y Rodrigues, 2001). La ecuacion de estado de la fase gas es la ley de los gases ideales (C
= P/RTy).
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El balance de cantidad de movimiento se describe con la ecuacién de Ergun.

1501 (1-¢)° 1,75 (1—
_oP_ ’u93( - 4) u+ (3 4P, u? Ec. (5.18)
oz &d, gd,

El balance de masa diferencial de todos los componentes en la fase gas es:

o(Cy,)
ot

g

0 0 ( ~ Oy ligad ligad
=——(UuCy, )+ D e—| C==1 |—( NP 4 N19° Ec. (5.19
82( %) Lgaz( 82) ( ' ! ) (5.19)

D. se estima considerando el numero de Peclet (u dp/DL/&) propuesto por Suzuki
1990 para particulas méas pequefas que 1-2 mm y numeros de Sc-Rep (U dp/Dm) mayores
que 1:

u
D =———
1,210%, Ec. (5.20)

donde D. y u estan en unidades del sistema internacional.
El balance de calor en el gas es:

oT 0T 2 3
eCc,, Eg = AaT;—cp,g %(UCTQ )__hw(Tg ~T e )+R—(1—g,)th (Ts -T, ) Ec. (5.21)

w p

La temperatura de la pared (Tpareq) Se considera constante e igual al valor de la
temperatura del lecho a tiempos largos en la etapa de regeneracion (Taesfin). EI coeficiente
de dispersion axial térmica (A) se estima con la correlacion propuesta por Nakayama y
col., (2006) para bajos nimeros de Peclet (<100):

c..ud
ki —0.00232-Pe? Pe= p“'—gkp

9 w.g'g

Ec. (5.22)

El valor de Pe en este sistema es 2,5. El coeficiente de transferencia de calor de la
fase gas al sélido (hsg) se calcula con la correlacion de Wakao y Funazkri 1978 adecuada
al limite de nimero de Reynolds bajos:
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k
h =

-9
Sg d
p

(2+1,1 Pr¥°Re®®) Ec. (5.23)

Los valores de Re y Pr son 3,4 y 0,7 respectivamente. El balance de calor en el
adsorbente es:

: noligado ligado T,
(8mccv,g+ppcp,s+pp2(qi ’ +qig )MW,iCp,Li]ES:
i=1
|:Ninoligado (_AHinoIigado ) + Niligado (_AHiIigado ):I 3 Ec. (524)
-, (T.-T,)

p

7
i=1

l-¢

El valor de AH™"%® se calcula aplicando la ley de van’t Hoff a la
correspondiente ecuacion de Antoine para la presion de vapor (log pv,i (mmHg) = Ai — B;

/ (T - 273 + Cj) (Tabla 5.4). El valor de AH,"®*® se calcula de las isotermas de equilibrio
de adsorcion experimentales para butanol en fase vapor.

En los experimentos de regeneracion empleando mezclas butanol-agua silicalita
como adsorbente, se aplica la ley de Raoult al liquido no ligado para simplificar el
modelo, quedando la velocidad de trasferencia de materia de los compuestos no ligados
igual:

N roligado _ 3(1—8 ) kiIim Py — (T )w Ec. (5.25
i = R I RT Yi = Py (s 27: lgado C'( ' )
p s q;

i=1

donde la funcion py,i (T) es la ecuacion de Antoine correspondiente. Sin embargo,
el modelo se ha desarrollado posteriormente para simular experimentos de regeneracién
con mezclas multicomponente. Para ello, se introduce el modelo de UNIQUAC que
permite calcular las presiones de vapor de cada uno de los compuestos no ligado. Esta
version del modelo cinético de regeneracion se emplea para simular los experimentos con
resina SP207® y carbdn activado F400®.

Como primera aproximacion se asume que el liquido no ligado vaporiza en la
superficie de la particula, migrando desde el interior hacia la superficie por capilaridad
(McCabe y Smith, 1976). El coeficiente de transferencia externa se calcula con la Ec.
(5.3). El balance de masa de los componentes no ligado es:
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noligado noligado
da; N;

dt (1-¢)p,

Ec. (5.26)

La velocidad de transferencia de masa de butanol no ligado entre el gas y el sélido,
y el balance de masa para en butanol no ligado son:

Ny = (1-£)k,, P, (q* (Py,T,)—q*® )
dqligado Nin0|igad0 Ec. (527)

1 p—

dt  (1-¢)p,

Donde ks es un coeficiente de transferencia de masa de butanol entre la fase gas y
la fase adsorbida. La funcion q (Py1, Ts) es la isoterma de equilibrio de adsorcion de
butanol en fase vapor descrita por la ecuacion de Langmuir. La dependencia de la
temperatura es (Delage y col., 2000):

RT.

S

0,45AH %®
Ky, =Kqo, €XP [—1j Ec. (5.28)

Las condiciones de contorno para las variables dependiente son derivadas
espaciales (P, yi y Tg) son:

alim
z=0 uC—Q P""g‘;imzo
SIecho RTg Ec. (529)

z=L P-P, =0

atm

Z= 0 - & DLC % _|_uCyi o Qalim Pa'f:l]im yialim — 0
82 lecho RTg
Ec. (5.30)
= L % = 0
0z
8T alim _
2 =0 —%~53+UCCMT9—%%__R$Em qen _g
Z ' )
oT e Ec. (5.31)
z=L —2=0
oz
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Condiciones iniciales para los experimentos de regeneracion con silicalita:

t=0 vz P=PR, T,=Ty T =T, y=y,=0 y,=1
qlIigado _ q* (XEIL%H )/M‘M1 qlnoligado _ (mo _qlligado Mw,lw)xélli;é)H /(MWlW) Ec. (532)
;oligado _ (mo _ qlIigado M W,1W )(1_ Xgltijrt?)H )/( M w,3W )

Condiciones iniciales para los experimentos de regeneracion con resina:

t=0 vz P:Patm Tg:Tini Ts:Tini y1:y3=0 y2:1
lligado _ q* (Xlanm )/I\/I i lnoligado _ (moxllecho ini _qlligado Mw,lW )/(MW,IW) Ec. (5.33)

noligado

o ={mox )/ (M W)

La masa total de liquido retenido en la columna inicialmente es mo. Se asume que
la columna es previamente saturada con una mezcla acuosa de concentracion de orgéanicos

conocida (x*™). La concentracion de cada compuesto inicialmente en la columna se
calcula a partir de las curvas de rotura de la etapa de adsorcion. La concentracion de los

compuestos no ligado en la columna se corresponde con la anterior (x/°h° i), En el caso

de butanol, que esta presente como liquido ligado y no ligado, para determinar la
concentracion del liquido no ligado se resta a la masa de butanol total en la columna la

masa de butanol adsorbido.

Finalmente, la masa total de liquido en la columna a cualquier tiempo se calcula

con la ecuacion:

i=1

7 L
m= SIecho (1_‘9I )ppZ(Mw,iJ.(qinongado + q::igado)dzJ EC' (534)
0

El modelo se resuelve numéricamente usando el paquete PDECOL (Madsen y

Sincovec, 1979).
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Tabla 5.1. Propiedades y parametros de transporte en el modelo de adsorcién.

Adsorcion
a Difusividad molecular (Dm) butanol-agua, 9,6-101° m?/s a 298 K
1,7-10° m?/s a 323 K
2 Difusividad molecular (Dm) acetona-agua, 9,9-101°a 298 K
a Difusividad molecular (Dm) etanol-agua, 1,1-10°a 298 K

a Difusividad molecular (Dm) acido acético-agua, 1,1-10°a 298 K
a Difusividad molecular (Dm) acido butirico-agua  7,3-102°a 298 K

viscosidad liquido, g 1-10°Pas
Densidad liquido, pig 997 kg/m® a 298 K
b difusividad de butanol en silicalita, D¢ 4,6-101 m?/s

a Estimado con AspenPlus®.
b Lin and Ma, (1988

Tabla 5.1 cont. Propiedades y parametros de transporte en el modelo de desorcion.

Desorcion
aViscosidad de gas, pg 1,8-10%Pas
aConductividad de gas, kg 0,026 W/(m K)
Capacidad de calor gas, P constante, cpg 29 J mol/ K
Capacidad de calor gas, V constante, c,v 20,7 J mol/ K
aDifusividad en mezcla gaseosa, Dmg,1 9,4-10% m?/s a 298 K
aDifusividad en mezcla gaseosa, Dmg,2 2,4:10° m?/s a 298 K
aDifusividad en mezcla gaseosa Dmgs 2,35-10° m?/s a 298 K
2 Capacidad de calor de vapor, Cp g1 107,8 J/(mol K)
2 Capacidad de calor de vapor, Cp g2 29 J/(mol K)
2 Capacidad de calor de vapor, Cp g3 33,6 J/(mol K)
4 Capacidad de calor de liquido, cp1 2446 J/(kg K)
aCapacidad de calor de liquido, ¢p.3 4184 J/(kg K)
¢ Pardmetro Antoine A; 7,5245
¢ Parametro Antoine B 1395,14
¢Pardmetro Antoine C; 182,739
¢ Parametro Antoine Az 7,99084
¢ Parametro Antoine Bs 1687,54
¢Pardmetro Antoine C3 230,17
Peso molecular, My suton 74-10°° kg/mol
®Peso molecular, My, aire 29-10°% kg/mol
¢Peso molecular, My agua 18103 kg/mol
Peso molecular, My eton 46-10° kg/mol
Peso molecular, My acet 58-107 kg/mol
°Peso molecular, My,aa 60-107 kg/mol
Peso molecular, My as 88-10 kg/mol
Capacidad de calor del adsorbente, cps 1000 J/(kg K)
¢ Eficiencia compresor, 7 0,85
Exponente politropico, k 1,4
Presion atmosférica, Pam 94000 Pa (laboratorio)

a Estimado con AspenPlus®.
b Lin and Ma, (1988).
¢ Poling y col., (2001
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6. CARACTERIZACION DE LOS ADSORBENTES.

Los adsorbentes comerciales empleados en este trabajo se someten a diversas
técnicas de caracterizacion para definir sus caracteristicas mas importantes. La Tabla 6.1
recoge un resumen de las principales propiedades fisico-quimicas de los adsorbentes.

Tabla 6.1. Resumen de las propiedades de los adsorbente.

d P SgeT Vmicro Vmeso+macro .
Adsorbente (W;) (kg /Fr)n3) oty (emilg)  (emig) Si/Al
Pellets de silicalita 375 1186 0,38 371 0,15 0,35 o0
Resina SP207® 375 650 0,33 557,6 - 0,93 -
Carbon activado F400® 375 770 0,42 998 0,28 0,46 -

El termino dp es el diametro de particula, pp es la densidad de particula obtenida a
partir de la porosimetria de Hg, ¢ es la porosidad de lecho, Sgetes la superficie especifica
obtenida a partir de isoterma de N2 a 77K aplicando el método BET, Vmicro €S €l volumen
de microporos a partir de la isoterma N2 a 77 K aplicando el método t-plot, Vimeso+macro €5
el volumen de meso y macroporos obtenido a partir de la porosimetria de mercurio y Si/Al
es la relacion molar de silicio a aluminio determinada a partir del analisis FRX.
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6.1. Pellets de silicalita-1.

6.1.1. Isoterma de adsorcion de N2 a 77 K.

En la Figura 5.1 se presenta la isoterma de adsorcion de N2 a 77 K para los pellets
de silicalita-1 empleados. Se ha obtenido una isoterma tipo | propia de materiales
microporosos. A elevadas presiones relativas se aprecia un aumento acusado del volumen
adsorbidodebido a que el material estd aglomerado y el nitrogeno condensa entre los
cristales de silicalita.

200
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150 7/
7

o
—pauopERs

imn

vol adsorbido (cm3g STP'l)
S

a1

o
. 1 .
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o
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o

Figura 6.1. Isotermas de N para los pellets de silicalita-1.

6.1.2. Porosimetria de Hg.

El volumen de intrusion de Hg se presenta en la Figura 5.2:

0.4

0.3+

0.2

V. (cm’/g)

0.1+

0.0_ LA | MR | MR | MR | ML | T
1E-3 001 0.1 1 10 100
p (MPa)

Figura 6.2. Volumen de Hg introducido en los pellets de silicalita-1.
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La distribucion de tamafio de poro se presenta en la Figura 5.3. La muestra
presenta varios maximos en la distribucion de tamafios de poro; uno a radios de poro de
20 nm dentro del rango de los mesoporos, y otros dos a 110 y 100000 nm respectivamente
propios de los macroporos. Esta estructura porosa jerarquizada mejora las propiedades de

transporte hacia los cristales de zeolita.

Volumen acumulado (cm3/g)

1,01

0,84

Distribucion tamano de poro (%)

Radio de poro (nm)
Figura 6.3. Distribucion de tamafio de poro en los pelles de silicalita-1.

6.1.3. Fluoresceina de rayos X (FRX)

La composicion quimica de los pellets de silicalita determinada mediante FRX
aparece en la Tabla 6.2. Los datos indican que la muestra es practicamente silicea. La
presencia de éxidos de otros metales indica la naturaleza del aglomerante que en este caso
y por su composicion podria ser una arcilla.

Tabla 6.2. Composicion de los pellets de silicalita-1.

Oxido

SiO2

MgO

Al2O3

FeO

P20s

Na20

CaO

K20

% peso

90,76

2,84

2,24

0,97

1,54

0,8

0,75

0,09

6.1.4. Difraccion de rayos X (DRX)

Se presenta el difractograma de rayos X para los pellets de silicalita-1 en la Figura
6.4. Se observa que la estructura de la silicalita es tipo MFI y la muestra presenta una

elevada cristalinidad ya que no presenta fases cristalinas de otras estructuras.
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1000

750 ~

500

Intensidad / kcps

250 ~

10 20 30 40 50
Figura 6.4. Difractograma de rayos X

6.1.5. Microscopia de barrido electrénico (SEM).

Se presentan las microfotografias de la silicalita en la Figura 6.5, observandose
cristales cubicos caracteristicos de materiales con estructura MFI con un tamafio medio
de cristal de 8um (Figura 6.5(a)).

Figura 6.5. Microfotografias de los cristales de silicalita-1 (a, b, ¢ y d de izquierda a
derecha y de arriba abajo).
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6.2. Resina Sepabeads SP-207

6.2.1. Porosimetria de Hg.

En la Figura 6.6 se representa el volumen de Hg intruido en la resina en funcion
de la presion aplicada. Se observa codmo cuanto mayor es la presion, mayor es el volumen
de Hg que accede a los poros del material.

1,0

0,8

0,6 -

0,41

V_(cm’/g)

0,2 -

0,0 -

1E-3 0,01 01 1 10 100
Presion (MPa)

Figura 6.6:Curva de volumen de Hg intruido en funcién de la temperatura para la resina SP207°.
La muestra presenta un maximo en la distribucion de tamafios de poro entre los

10-100 nm dentro del intervalo de los mesoporos y los macroporos (Figura 6.7). Este
tamafo de poro elevado favorece la difusion de moléculas al interior de su estructura.
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Figura 6.7:Distribucién del tamafio de poro en la resina SP-207®
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6.3. Carbon activado Filtrasorb® 400.

6.3.1. Porosimetria de Hg.

Se representa el volumen de Hg intruido en el carbon activado en funcion de la
presion aplicada (Figura 6.8). En la distribucién de tamafio de poro aparecen maximos en
la region de macroporos 100-1000 nm y en la de 10000-100000 nm (Figura 6.9).

1,04

0,84

0,6

0,4 -

vV, (cm’/g)

0,2

010_ T L LRRAL e T
1E-3 0,01 0,1 1 10 100

Presion (MPa)

Figura 6.8:Distribucion del tamafio de poro en el carbon F400°.

1.0 -8
—0O— Volumen acumulado
O - Distribucion tamafio de poro

0.8

0.6

Volumen acumulado (cm*g)
~
Distribucion tamafio de poro (%)

Radio de poro (nm)
Figura 6.9:Distribucion del tamafio de poro en el carbon F400°.

- 144 -



7. PROCESO DE ADSORCION-DESORCION
CON PELLETS DE SILICALITA COMO
ADSORBENTE

- 145 -






7. Silicalita

7. PROCESO DE ADSORCION-DESORCION CON PELLETS DE SILICALITA
COMO ADSORBENTE.

7.1. Determinacion del volumen muerto del sistema.

Para resolver los balances de materia y describir la dindmica del sistema es
necesario determinar el volumen muerto de la instalacion. Para tal fin, la columna de la
Instalacion A se llena de bolas de vidrio en lugar de adsorbente. Las bolas de vidrio tienen
una geometria esférica con un tamafio de particula (250 pm) similar al del adsorbente. Se
realizan dos curvas de rotura empleando una disolucion de 2 % en peso de butanol en
agua a diferente caudal de alimentacion (Figura 7.1).

1,01 oo Qo
O
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/ —0—Q=167-10°m’s
4 7) —0—0Q=3,33-110° m¥s
0,04{o mﬁ;cmo ' ' '
0 300 600 900 1200
tads (S)

Figura 7.1. Curvas de rotura de butanol sobre la columna cargada con bolas de vidrio.
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El volumen muerto se ha calculado a partir del valor experimental del tiempo
estequiometrico (t ) medido:

tsal Z:L
- X
Vin =Qig 1= Qg [tsat - .[ Xlalim dtj Ec. (7.1)
oM

donde Qiig es el caudal volumétrico, x*~- es la fraccion de masa de butanol en el
liquido a la salida de la columna, el stper indice alim denota concentracion en el alimento,
y *3 es el tiempo requerido para que la concentracion de butanol a la salida del lecho sea
igual a la de entrada. El volumen muerto calculado fue de 5,96-10° m?,

7.2. Adsorcion en fase liquida.

7.2.1. Curvas de rotura monocomponente.

Se realizan experimentos de adsorcion de butanol consecutivos sobre pellets de
silicalita, empleando mezclas butanol-agua con diferente composicion. Estos
experimentos se realizan en la Instalacion A. La descripcion detallada de este tipo de
experimento y de la instalacion se encuentra en la Seccion 4.3. Las condiciones
experimentales de cada experimento se recogen en la Tabla 7.4 y las curvas de rotura
obtenidas en cada experimento se muestran en la Figura 7.2.

Tabla 7.1. Condiciones experimentales y capacidad de adsorcion de butanol sobre pellets de
silicalitaa 298 Ky 323 K.

Xp x]_g:llli{(r:l)Hloz xérﬁitOHloz Tads Qliq108 Aqu?1t0H103 (298K)
(kgkg)  (kgkg) (K)  (mis) (kg/kg,)

1 0,05 0 298 2 87,7

2 0,1 0,05 298 1 1,8

3 0,15 0,1 298 1 0,986
4 0,2 0,15 298 1 0,710
5 0,5 0,2 298 1 2,80

6 0,2 0,5 298 1 6,60

7 0,05 0 323 1 80,0

8 0,1 0,05 323 1 3,0

9 0,15 0,1 323 1 0,956
10 0,2 015 323 1 0,728
11 0,5 0,2 323 1 2,18
12 0,2 0,5 323 1 3,00
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Figura 7.2. Curvas de rotura de butanol sobre pellets de silicalita. a) y b) experimentos realizados a
298 K; ¢) y d) experimentos realizados a 323 K.

El incremento de capacidad de adsorcion de butanol en el equilibrio de un
experimento a otro (Agy! ;) se calcula mediante el siguiente balance de materia:

tsal

allm sat z=L allm ini
Aqeq ) Qllqpllq( t .([ Xi dt) (V +V mSI|)p|Iq( XI ) Ec. (72)
' m

sil

donde piq es la densidad de la mezcla (asumiendo que su valor es constante en el
intervalo 0-2 % kg/kg de butanol en agua, el valor empleado es 997 kg m), V, es el
volumen de poro especifico del adsorbente (0,348 cm®/g; Seccion 6), x;"y es la fraccion

ButOH
de butanol inicial en el liquido, y x2im . es el valor final.
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Los resultados del incremento de la capacidad de adsorcion de butanol en el
equilibrio para cada experimento se presentan en la Tabla 7.1. Se observa como los
valores de q disminuyen bruscamente después del primer experimento, indicando que la
adsorcion tiene lugar principalmente en el primer experimento realizado.

7.2.2. Isoterma de adsorcion monocomponente.

A partir de los resultados del balance de materia Ec. (7.2) se obtienen las isotermas
de adsorcién de butanol sobre los pellets de silicalita a 298 y 323 K (Figura 7.3). La
isoterma presenta un caracter muy favorable, indicando que la silicalita posee una elevada
afinidad por el butanol contenido en mezclas butanol-agua. Los datos experimentales se
ajustaron satisfactoriamente al modelo de Redlich-Peterson:

0.14
=
=
X
~
I
Q
>
om
o
X
N
I
Q
=
gc? O Experimental (298 K)
O Experimental (323 K)
Redlich-Peterson
—— Redlich-Peterson
0.0 1
T T T T T
0.00 0.01 0.02

€q

XButOH (kgButOH/kgliq)
Figura 7.3. Isotermas de adsorcion de butanol en fase liquida sobre pellets de silicalita a 298 Ky

323 K.
3-10° X
T =298 K o k /ka. )=
ButOH( gButOH gsn) 1+ 2'91106 XO'%ZS Ec. (73)
3,905-10° x
T=323K OButon (kgButOH/kgsiI) Ec. (7.4)

T 144047210 X058
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7.3. Adsorcion en fase vapor de butanol: estimacion del calor de adsorcion.

Se obtienen experimentalmente las isotermas de adsorcion de butanol en fase
vapor sobre este silicalita. Estos experimentos se realizan en la Instalacion B. La
instalacion y el procedimiento experimental se detalla en la Seccion 4.3. Las isotermas de
adsorcion de butanol en fase vapor sobre pellets de silicalita se presentan en la Figura 7.4.
La parte inferior de la figura recoge la cantidad de butanol adsorbido para cada presion
parcial de butanol alimentada. La parte superior indica la temperatura a la que tiene lugar
el experimento de adsorcion. Las isotermas experimentales se ajustan satisfactoriamente
a la ecuacion de Langmuir en funcion de la temperatura.

Tabla 7.2. Ajustes de las isotermas de butanol en fase vapor sobre carbén activado F400®.

Langmuir (Ec. (3.3)
Parametro Valor
qgﬁ?o].[ (mOIButOH/kgres) 1,176 + 0,013
ko (Pa™l) 1,36-1012+ 8,957.1013
-AHgin (ky/mol) 69,78 + 1,60
R’ 0,972
360 A
JYAVN
340 A
<
=) QS ° o o
5 % 3204
o O
300

T 0,51
Q
ga
(o
010 T T T T T T T T T T T T T T T
0 100 200 300 400 500 600 700
pquutOH (Pa)

Figura 7.4. Isotermas de adsorcion de butanol en fase vapor sobre pellets de silicalita. Las lineas
describen el ajuste realizado con la ecuacion de Langmuir.
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7.4. Regeneracion mediante purga con aire y temperatura.

7.4.1. Evolucion de la masa y temperatura en el lecho: etapa de secado y desorcion.

El objetivo de estos experimentos es estudiar la forma del perfil de masa del lecho
durante la etapa de desorcion y el efecto de la temperatura final de desorcion (Taes fin)
sobre el tiempo de regeneracion. Se emplea la Instalacion A y el procedimiento
experimental se detalla en la Seccion 4.3.

La evolucion de la masa del lecho durante la etapa de desorcion con aire a dos
temperaturas de desorcion final (Tqes fin) diferentes se presentan en la Figura 7.5 (a) y los
correspondientes perfiles de temperatura en la Figura 7.5 (b). En el perfil de masa del
lecho se distinguen las tres regiones caracteristicas de una etapa de regeneracién con aire
en lecho fijo: (i) una pérdida rapida de masa causada por el drenaje del liquido no ligado
situado en tuberias e intersticios del lecho, (ii) una disminucion lineal de la masa de lecho
debida a la vaporizacion principalmente del liquido no ligado que llena los macroporos
de los pellets y por ultimo, (iii) una pérdida de masa mucho mas lenta que indica la
desorcion del liquido ligado en los microporos de silicalita (justo después del “codo”). La
notable diferencia entre la velocidad de evaporacién del liquido ligado y la del no ligado

da lugar al “codo” que aparece en los perfiles de masa.

La evaporacion del liquido no ligado es denominada etapa de secado y la del
liquido ligado etapa de desorcion. El tiempo minimo necesario para evaporar todo el
liquido no ligado (justo en el “codo”) se le denomina tiempo minimo de secado, mientras
que, el tiempo empleado en evaporar el liquido ligado seria el tiempo de desorcion.

Incrementar la temperatura de desorcion final (Tges fin) conduce a mayores
velocidades de evaporacion en las etapas de secado y desorcion (Figura 7.5 (a) y (b)). Los
perfiles de temperatura presentan las dos zonas tipicas en estos procesos, una disminucion
de la temperatura como consecuencia de la evaporacion del liquido no ligado, seguido de
un recalentamiento del adsorbente como consecuencia de la evaporacién mas lenta del
liquido ligado. Se observa que, la diferencia entre la temperatura final de desorcion (Tges
fin) Y la temperatura minima registrada en lecho (Tmin) aumenta segun se incrementa la
velocidad de evaporacion.
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Figura 7.5. Evolucidn de la masa y temperatura del lecho durante la etapa de regeneracion con aire
empleando una mezcla butanol (2 % kg/kg)-agua con silicalita. Qaire = 11,10-10° m® s,

3
mqu no ligado + Iigado10 (kg)

La Figura 7.6 (a) compara el perfil de masa durante la etapa de regeneracién
obtenido a partir de una mezcla acuosa al 2 % kg/kg de butanol y a partir de agua pura.
Los correspondientes perfiles de temperatura se presentan en la Figura 7.6 (b).

8
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Figura 7.6. Perfiles de masa y temperatura en el lecho durante la etapa de regeneracién con aire
alimentando una mezcla de butanol (2 % kg/kg) -agua o agua pura (Qaire = 11,10-10% m3s1),

La velocidad de la etapa de secado de ambos perfiles es muy similar, indicando

que la composicién del liquido que llena los macroporos (no ligado) tiene que ser similar
a la del alimento, es decir, practicamente agua. Sin embargo, en la zona de evaporacion
del liquido ligado los perfiles son muy diferentes. En el caso del agua, la masa de liquido
ligado es minima comparada con la masa de liquido ligado en el caso de la mezcla
butanol-agua, indicando que los microporos estan principalmente llenos de butanol.
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A la vista de los resultados, se han realizado experimentos de regeneracion
empleando temperaturas diferentes en la etapa de secado y en la etapa de desorcién. Asi
se ha propuesto el empleo de temperaturas moderadas en la etapa de secado (ej: 343 K)
que permita el uso de calor residual y reducir los requerimientos energéticos del proceso.
Una vez evaporado todo el liquido no ligado en la etapa de secado, se aumentara la
temperatura (ej: 403 K) para mejorar la cinética de desorcion y reducir el tiempo total de
regeneracion (Figura 7.7).

8- - 450

2 L 400

o 6_

(e»)

- —
g F350 &
3 -300 = 8
= —
= 2
= L 250

0- - 200
0 10000 20000 30000 40000
tdes (S)

Figura 7.7. Evolucion del peso y la temperatura en el lecho durante la etapa de regeneracion
empleando diferente temperatura para el secado y desorcion. Qaire = 3.33:10% m3 sL,

7.4.2. Composicion y grado de recuperacion de los productos.

Se ha estudiado la influencia del tiempo de secado (tsec), del tiempo de desorcion-
condensacion (tges+cond), de la concentracién de butanol en el alimento y de la
concentracion de agua en el aire de purga, sobre la composicion del condensado y la
recuperacion de butanol (Recsuon). Para ello, se realizan experimentos de adsorcion-
desorcién en la Instalacién A siguiendo las siguientes etapas: (i) adsorcion de la mezcla
alimento hasta saturacion, (ii) drenaje de la columna, (iii) secado del liquido no ligado en
la columna y (iv) desorcién del liquido ligado. El efluente de salida de la etapa (iv) se
conecta a un condensador que permite recoger los productos condensados. La
composicion del condensado se determina midiendo su concentracion de agua mediante
valoracion columbimétrica Karl-Fischer. La instalacion y el procedimiento experimental
se describen detalladamente en la Seccion. 3.3. La Tabla 7.3 muestra las condiciones de
operacion y los resultados de pureza y recuperacion de butanol en este estudio. El grado
de recuperacion (Recsuon) Se ha calculado mediante la Ec. (7.5), donde la masa de
butanol condensada se obtiene experimentalmente y la adsorbida se estima con la
isoterma de adsorcién de butanol (Seccion 7.2.2). El perfil de masa y temperatura en el
lecho para los experimentos 1, 5, 6 y 7 se presenta en la Figura 7.8.
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Tabla 7.3. Resultados de pureza y recuperacion. a) aire sintético como agente de purga; b) aire de
compresor como agente de purga.

xﬁgt%H Qaire 10° tec tdes+cond xﬁllli%H Recguton
(%kgkg) (m¥s) (5 ©) (% kg/kg) (%)
3 2 1,67 13200 60000 93,9° 55
4 2 1,67 18000 60000 93,0° 45
5 2 1,67 30000 60000 92,° 38
6 2 1,67 78000 60000 93,0° 28
7 2 1,67 13200 7200 94,0b 64
8 2 1,67 13200 9000 98,02 69
9 0,5 1,67 13200 7200 94,3b 61
mcond
ReCayon = iiﬁfﬂa 100 Ec. (7.5)
mButOH
@ gl (b) 15-
_ )
53 <
< 6 .
o S 1,04 Exp 1
= =
g 4 g
P S
.-g, tdes+cond Ef” 05-
: 2.
e | S
-
I 004 1 Tm————
0 25000 50000 75000 0 20000 40000 60000
tdes (S) tdes (S)

Figura 7.8. (a) Evolucion de la masa y temperatura en las etapas de drenaje-secado-desorcion. (b)
detalle de la etapa de desorcion. Tiempo de secado (tsec) igual a 13200s (Exp 3, 8, 9)

Incrementar el tiempo de secado por encima del tiempo de secado minimo (tsec min,
Figura 7.8 (a)) no afecta a la composicion del condensado (Exp 3-6). Esto se debe a que
todo el liquido no ligado se ha evaporado previamente. Por el contrario, si que tiene un
efecto negativo sobre el grado de recuperacion, ya que se pierde parte del butanol
concentrado en la etapa de secado. A la vista de los resultados, es conveniente ajustar lo
maximo posible el tsc al tsec min, cOn el fin de asegurar la completa evaporacion del
componente no ligado (principalmente agua) y minimizar las pérdidas de butanol de alta
pureza.
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Aumentos moderados en el tgestcona COnducen a mejoras en el grado de
recuperacion (Exp 7 y 8). Sin embargo, valores elevados de este pardmetro producen un
efecto contrario al esperado (Exp 1). A tiempos de desorcion elevados la velocidad de
evaporacion es muy baja (Figura 7.8 (b)), lo que provoca que la presion de vapor de
butanol en el efluente sea menor que la presion de saturacion que le corresponde a la
temperatura del condensador, perdiendo el butanol previamente condensado en la
corriente de salida del condensador.

Se estudia el efecto de la humedad del aire empleado como purga sobre la pureza
del butanol recuperado. Utilizando aire sintético seco, en lugar de aire de un compresor
estandar, la concentracién de butanol en el condensado aumenta del 94 % kg/kg al 98 %
ka/kg (Exp 8). Por lo tanto, se puede concluir que la pureza del butanol adsorbido es del
98% ya que la disminucién observada se debe a la condensacion de la humedad del aire
del compresor junto con el butanol.

Finalmente, se evaluUa el efecto de la concentracién de butanol en el alimento sobre
la composicion y recuperacion del condensado (Exp 7 y 9). La composicion de butanol
en el condensado (94 % kg/kg) es independiente de la concentracion de butanol en el
alimento (0,5-2 % en peso de butanol). Estos resultados indican que con el proceso
propuesto se puede aumentar la concentracion de butanol entre 47-189 veces,
dependiendo de la concentracion de butanol en el alimento, empleando una Unica etapa
de adsorcion-desorcion.

Las recuperaciones experimentales obtenidas (Rec) estan entre el 30 y el 70%
dependiendo de las condiciones del ensayo. Estas bajas recuperaciones son debidas a las
pérdidas de butanol en el condensador originadas por: (i) la presién parcial de butanol en
el condensador no es despreciable (asumiendo equilibrio liquido-vapor y butanol puro
como condensado, seria la presion de vapor del butanol puro a 263 K y (ii) la falta de
eficiencia del condensador, debido al insuficiente tiempo de contacto para alcanzar el
equilibrio liquido-vapor en el mismo.

Para minimizar las pérdidas de butanol en la etapa de desorcion se propone
recircular la corriente de aire que abandona el condensador a la etapa de desorcion,
reutilizandose, asi como agente de purga. Recircular la corriente de salida del
condensador a la etapa de desorcion implica no regenerar completamente el adsorbente
en cada ciclo de adsorcion-desorcion. La cantidad minima que permanecera siempre
adsorbida serd la correspondiente al equilibrio de adsorcion de la silicalita con una
corriente gaseosa con una presion parcial de butanol igual a la de saturacién de butanol a
la temperatura del condensador.
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Asi, se estudia si esta masa que queda sin desorber se perderia en el efluente de la
etapa de adsorcion, realizdndose un experimento de adsorcion después de no regenerar
completamente el adsorbente (Qini = 29.5 10 kgsuor/Kgsil). Comparandolo con otro
realizado tras una regeneracion completa del adsorbente (Figura 7.9), se observa que en
ambos casos el efluente de la adsorcion esta libre de butanol hasta que aparece el frente
brusco. Por tanto, el butanol remanente en la columna no se pierde en el efluente de la
adsorcion debido a la alta afinidad de la silicalita por el butanol.
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Figura 7.9. Curvas de rotura de butanol después de una regeneracion completa e incompleta del
adsorbente.

7.5. Estabilidad del adsorbente con el nimero de ciclos.

7.5.1. Evolucién de la capacidad de adsorcion.

En el desarrollo de la experimentacion se ha observado una leve disminucién de
la capacidad de adsorcion de butanol en los pellets de silicalita con el nimero de ciclos
de adsorcion-desorcion realizados. La evolucion de la capacidad de adsorcion con el
namero de ciclos se presenta en la Figura 7.10. El adsorbente pierde capacidad de
adsorcion tras los primeros 50 ciclos (periodo ). La capacidad de adsorcion se estabiliza
rapidamente quedando una capacidad equivalente al 85 % de la inicial (periodo II). El
adsorbente mantiene de nuevo sus propiedades hasta completar 100 ciclos mas, a partir
de los cuales, se vuelve a observar otra caida de la capacidad, pero en este caso, sin
estabilizacion de la misma. Los ultimos experimentos realizados indicaban una capacidad
de adsorcion equivalente al 60 % de la inicial.
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El proceso de desactivacion observado se atribuye a la formacion de coque en el
aglomerante de los pellets, motivado por las elevadas temperaturas empleadas en la etapa
de desorcion. Se propuso calcinar el solido adsorbente a 823 K para estudiar la
reversibilidad del proceso de desactivacion. Los resultados mostraron una recuperacion
del 100 % de la capacidad de adsorcion, aunque solo permanecio establece durante los
siguientes 10 ciclos, a partir de los cuales volvid a disminuir hasta el valor previo a la
calcinacion.
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Figura 7.10. Evolucion de la capacidad de adsorcion de una mezcla del 2 % kg/kg de butanol en
agua a 298 K con el nimero de experimentos de adsorcidn-secado-desorcion.

7.6. Adsorcion en fase liquida con pellets de silicalita desactivada.

7.6.1. Curvas de rotura monocomponente.

Se ha estudiado la adsorcion de acetona, butanol y etanol sobre los pellets de
silicalita desactivados con la capacidad estabilizada (periodo Il). Para ello, se realizan
experimentos de adsorcion consecutivos con mezclas alimento de diferente composicion.
Para las mezclas butanol-agua se ha repetido el procedimiento a 298 K y 323 K. Para
acetona y etanol solo se realizan experimentos a 298 K. Las condiciones experimentales
aparecen en la Tabla 7.4 y las curvas de rotura se presentan en la Figura 7.12. Aplicando
el balance de materia descrito por la Ec. (7.2)) se calcula la capacidad de adsorcion par
cada compuesto en el equilibrio (Tabla 7.4).
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Tabla 7.4. Condiciones experimentales y capacidad de adsorcion de butanol en el equilibrio sobre
pellets de silicalita desactivada a 298 Ky 323 K.

Exp  Sistema Tas T x™ Qg 10" Agf"10° (298K)
(K) (%kegke) (% kgkg) (md/s) (kg/kg;)
1 ButOH-Agua 298 0,05 0 2 79,2
2 ButOH-Agua 298 0,1 0,05 1 2,0
3  ButOH-Agua 298 0,15 0,1 1 15
4  ButOH-Agua 298 0,2 0,15 1 1,7
5 ButOH-Agua 298 0,5 0,2 1 0,2
6 ButOH-Agua 298 2 0,5 1 53
7  ButOH-Agua 323 0,05 0 2 68,5
8  ButOH-Agua 323 0,1 0,05 1 3,5
9 ButOH-Agua 323 0,15 0,1 1 0,6
10 ButOH-Agua 323 0,2 0,15 1 0,9
11 ButOH-Agua 323 0,5 0,2 1 1,2
12 ButOH-Agua 323 2 0,5 1 0,1
13 Acet-Agua 298 0,05 0 1 35,8
14 Acet-Agua 298 0,1 0,05 1 9,9
15 Acet-Agua 298 0,15 0,1 1 3,1
16 Acet-Agua 298 0,2 0,15 1 3,5
17 Acet-Agua 298 0,5 0,002 1 6,5
18 Acet-Agua 298 1 0,5 1 1,3
19  Acet-Agua 298 2 1 1 1,9
20 EtOH-Agua 298 0,05 0 2 3,2
21  EtOH-Agua 298 0,1 0,05 1 2,3
22 EtOH-Agua 298 0,15 0,1 1 2,5
23  EtOH-Agua 298 0,2 0,15 1 18
24  EtOH-Agua 298 0,5 0,2 1 145
25 EtOH-Agua 298 2 0,5 1 19,6
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Figura 7.11. Curvas de rotura de butanol sobre silicalita desactivada. a 298 K
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Figura 7.13. Curvas de rotura de acetona sobre pellets de silicalita desactivada a 323K.
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Figura 7.14. Curvas de rotura de etanol sobre pellets de silicalita desactivada a 323 K.

7.6.2. Isotermas de adsorcion monocomponente.

A partir de los resultados del balance de material se construyen las isotermas de
adsorcion sobre silicalita desactivada. Las isotermas de butanol obtenidas con silicalita
desactivada y fresca a 298 K y 323 K se presentan en la Figura 7.15. Las isotermas de

adsorcion de acetona, butanol y etanol a 298 K se presentan en la Figura 7.16.

(a) 0,121 298 K (b) 0,12 323K
—~ 0,104 —_ 0,10 1
- | oy 1 =
<_ 0,08 <_ 0,081 gﬁ:
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e e |
o @
g 0,06 - g 0,06
I T
£ 0,041 S 0,04+
crm 1 O Silicalita desactivada o 1 O Silicalita desactivada
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Figura 7.15. Comparacion de las isotermas de adsorcion de butanol sobre la silicalita fresca (sin
desactivar) y sobre la desactivada a 298 K 'y 323 K.

Aunque la capacidad de adsorcion de butanol ha disminuido, las isotermas siguen
presentando un caracter muy favorable, indicando que el adsorbente mantiene su elevada
afinidad por el butanol presente en mezclas butanol-agua. Las isotermas se han ajustado
de nuevo al modelo de Redlich-Peterson (Ec. (7.6) y Ec. (7.7) presentando un buen ajuste

tal y como muestra la Figura 7.15.
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1,379-10* x

T=298K gyon (kgButOH/kgsil ) T 1+ 1375.10° x0T Ec. (7.6)
4,945-10° x

T=328K  dghon (Kdguon/kdg ) = Ec. (7.7)

1+5,974 .10 x09%

La isoterma de butanol presenta una forma muy favorable caracteristica de
isotermas tipo L o incluso H segun la clasificacion de Giles y col. (1960). La isoterma de
acetona también es favorable, aunque su curvatura es menos pronunciada. La isoterma de
etanol presenta un caracter lineal a bajas concentraciones, su forma corresponderia con
una isoterma de tipo C. Por tanto, en base al grado de curvatura de las isotermas
monocomponente se puede decir que la silicalita presenta mayor afinidad hacia butanol,
seguido de acetona y por ltimo de etanol.

O Acet —— Ajuste Redlich-Peterson
0.25 O ButOH —— Ajuste Redlich-Peterson
A EtOH —— Ajuste Redlich-Peterson
0207 sjlicalite
= T4 =298 K
2 0.15-
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X
N—r
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0.00 - , . , .
0.00 0.01 0.02

X" (kg/kg,)

Figura 7.16. Isotermas de adsorcidn de acetona, butanol y etanol puros sobre pellets de silicalita
desactivada a 298 K.

Las isotermas de acetona y etanol se ajustan satisfactoriamente al modelo Redlich-
Peterson (Figura 7.16) y las correspondientes ecuaciones se presentan a continuacion:

] 1,747-10° x
T=298K qg, (kalkgg )= 172 608 10 O Ec. (7.8)
5,212:
T=298K gy (kakgg )= Ec. (7.9)

1+5,156-10° x***
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7.6.3. Curvas de rotura de mezclas multicomponente.

Una vez analizados cada uno de los solventes por separado se procede al estudio
de las mezclas acuosas multicomponente sobre los pellets de silicalita desactivada a 298
K. Se realizan experimentos de adsorcion en la Instalacion A empleando mezclas butanol-
acetona-agua, butanol-etanol-agua y acetona-etanol-agua y finalmente acetona-butanol-
etanol-agua. Las condiciones experimentales se recogen en la Tabla 6.5 y las curvas de
rotura se presentan en la Figura 7.18. La capacidad de adsorcion de cada compuesto en
los experimentos realizados se calcula con la Ec. (7.10).

Tabla 7.5. Condiciones experimentales y masa adsorbida en los experimentos de adsorcién con
mezclas multicomponente. Qiig= 1,67-10% m3/s. T4s=298 K.

Exp N T o Ratio g 110’ (kg/kg,,)
(% kg/kg) oOrganicos Acet ButOH EtOH
1 ButOH-Acet-Agua 2 1:1 723 710 -
2 ButOH-Acet-Agua 2 3:1 154 76,5 -
3 EtOH-ButOH-Agua 2 1:1 - 82,1 ~0
4 EtOH-ButOH-Agua 2 3:1 - 83,3 ~0
5 Acet-EtOH-Agua 2 11 61,5 - 6,6
6 Acet-EtOH-Agua 2 3:1 67,9 - 6,0
7  Acet-ButOH-EtOH-Agua 2 1:1:1 8,8 73,1 5,7
8  Acet-ButOH-EtOH-Agua 2 3:6:1 455 782 ~0
£ Xz:L
alimg sat alim i alim
. QigPigX G — QugPigX _([ ialim dt _Vmpliqxi Ec. (7.10)
4" =
mS
(a) 61 Ratio B:A=1:1 (b) 61 Ratio B:A=3:1
—0O— Acet —O— Acet
—O— ButOH —O— ButoH
£ 4 £ 4
kS g
3 3 ™
5 5 0
N><. 2 N><- 2 []\
1 N O
F Lo
/E'] %@Do G%DO
! @)
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Figura 7.17. Curvas de rotura de mezclas butanol-acetona-agua (a, b), butanol-etanol-agua (c, d) y
acetona-etanol (e, f) sobre silicalita desactivada a 298 K.
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Figura 7.17 cont. Curvas de rotura de mezclas butanol-acetona-agua (a, b), butanol-etanol-agua (c,
d) y acetona-etanol (e, ) sobre silicalita desactivada a 298 K.
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Figura 7.18. Curvas de rotura de mezclas multicomponente de acetona-butanol-etanol-agua sobre
silicalita desactivada a 298 K.
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En las curvas de rotura multicomponente se aprecia un acusado desplazamiento de
los compuestos en funcion de su afinidad relativa por el adsorbente. Asi se aprecia como
el butanol desplaza a la acetona y al etanol de la fase adsorbida. Igualmente, la acetona
es capaz de desplazar al etanol. Los desplazamientos observados siguen la tendencia
observada en las isotermas monocomponente (Figura 7.16). Como consecuencia de estos
desplazamientos, el butanol es el principal compuesto adsorbido en condiciones de

equilibrio si se encuentra presente en las mezclas, lo que permite su separacion selectiva
de caldos de fermentacion ABE.

7.7. Regeneracion mediante purga con aire y temperatura.

7.7.1. Evolucion de la masa y temperatura en el lecho.

La Figura 7.19 muestra la comparacion de los perfiles de las zonas de secado-
desorcion empleando silicalita sin desactivar y desactivada. En la zona de secado no
existen diferencias, pero, en la etapa de desorcién se observa como la masa de liquido
ligado en microporos disminuye como consecuencia de la desactivacion del adsorbente.

1,0
(a) 4 - Silicalita fresca (b) - Silicalita fresca
] — Silicalita desactivada 1 — Silicalita desactivada
= = 0,81
< <
oy 3] o t= 13200's
= 63 —_ 0,64
-§ Quire= 3:33:107m’/s §
2 o Top= 345K 2
+ +
] T .= 403 K g 0,41
E tiec= 13200's E
= 4 = 02
e e
o A T T T T T T T T T O’O L T T T T T T T T T
0 10000 20000 30000 40000 0 10000 20000 30000 40000
tdes (S) tdes (S)

Figura 7.19. Efecto de la desactivacion en la etapa de regeneracién. (a) Comparacion de la
evolucién de la masa en el lecho empleando silicalita sin desactivar y desactivada. (b) detalle de la
etapa de desorcion.

7.7.2. Composicion y grado de recuperacion de los productos.

Por ultimo, se ha estudiado la etapa de regeneracion del adsorbente en
experimentos con las mezclas. La corriente en la etapa de desorcion se ha condensado y
se ha obtenido la composicion y recuperacion de butanol con la silicalita desactivada. Se
ha determinado la influencia del tiempo de secado (tsec), tiempo de desorcion (tdes+cond),
temperatura de condensacion (Tcond) Y cOncentracion de agua en el aire de purga.
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Para ello, se realizan experimentos de regeneracion-condensacién en la
Instalacion A siguiendo el procedimiento descrito en la Seccion. 3.3 Se realizan
experimentos con una mezcla butanol-agua y con una mezcla acetona-butanol-etanol-
agua.

7.7.3. Mezclas butanol-agua.

Los resultados de pureza y recuperacion de butanol (Recsuon) Se muestran en la
Tabla 7.6. El grado de recuperacion (Recsutor) se calcula mediante la Ec. (7.5).

Tabla 7.6. Condiciones y resultados del proceso de adsorcion-desorcion usando silicalita
desactivada. a) aire sintético; b) aire de compresor.

x]'g‘fﬂf‘)H Qaire 10° tec tdestcond  Tdes Tcond xﬁﬁ?gH ReCgutoH,

(%kgkg) (mds) (8 ©) (K (K (%kgky) (%)
1 2 1,67 13200 6000 402 263 93,5° 58
2 2 1,67 13200 9000 402 263 93,5° 61
3 2 1,67 13200 10800 402 263 93,5° 62
4 2 1,67 13200 6000 402 258 890 60
5 2 1,67 13200 6000 409 258 978 72
6 2 1,67 12000 6000 409 258 962 70

Comparando los experimentos realizados con silicalita sin desactivar y
desactivada en condiciones de operacion similares (Exp 8 de la Tabla 7.3 y Exp2 de Tabla
7.6), se observa como el valor de la Recpyt es menor cuando se emplea silicalita
desactivada (61 % frente a 69 %). La velocidad de desorcidén observada con silicalita
desactivada es inferior que la observada con silicalita sin desactivar (Figura 7.19), lo que
se traduce en una menor concentracion media de butanol en la corriente de aire y por tanto
una menor fuerza impulsora para la etapa de condensacién. Teniendo en cuenta la
limitada eficiencia del condensador este hecho puede afectar en el grado de recuperacion.

Incrementar el tiempo de desorcidn por encima de 6000 s no conduce a mejoras
importantes en el valor de Recout (Exp 1, 2 y 3) debido a la baja velocidad de desorcion
en estas regiones (Figura 7.19). La pureza del condensado no depende del tiempo de
desorcion tal y como ocurria con la silicalita sin desactivar. Los valores obtenidos para
este parametro son muy similares a aquellos observados con silicalita fresca, ya que el
solido mantiene su elevada afinidad hacia el butanol.

Se ha estudiado el efecto de la temperatura de condensacion (Tcong) Y de la
temperatura de desorcion (Tqes) sobre la composicion y grado de recuperacion de butanol.
Una disminucion en la temperatura de condensacion de 263 a 258 K (Exp 1y 4) conduce
a una mejora minima en la recuperacion.
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También se produce una disminucion en la pureza de butanol, aunque se atribuye
a una mayor condensacion de agua que viene en la corriente de aire alimentada.
Incrementando la temperatura de desorcion (Tcong) Si que se observa un aumento claro del
grado de recuperacion para el mimo tiempo (Exp 5).

Por ultimo. reducir el tiempo de secado a valores proximos al tiempo de secado

minimo conduce a resultados de pureza y recuperacion similares y permite reducir el
tiempo de operacion (Exp 6y 7).

7.7.4. Mezclas multicomponente de acetona-butanol-etanol-agua.

Se estudia el efecto de los co-productos de fermentacién sobre la pureza y
recuperacion del proceso. Para ello, se alimenta en este caso una mezcla de acetona-
butanol-etanol-agua de concentracion total igual al 2 % kg/kg y un ratio ABE de 3:6:1.
Las condiciones experimentales y los resultados de pureza y recuperacion (RecsutoH) se

recogen en la Tabla 7.7 y el perfil de masa y temperatura registrado durante la etapa de
regeneracion se presenta en la Figura 7.20.
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1:des (S)
Figura 7.20. Evolucién de la masa y temperatura en el lecho usando una mezcla ABE vy silicalita
desactivada

Tabla 7.7. Condiciones y resultados de la condensacion del efluente de la columna en la etapa de
desorcidon, empleando una mezcla acuosa de acetona-butanol-etanol como alimento y silicalita
desactivada (periodo Il) como adsorbente.

Ex Qaire 1 06 tsec teond  Tdes Tcond xﬁ;)tr;;(li (% kg/ kg ) RecButOH
mds) ) () (K (K) Acet ButOH EtOH (%)
1 3,33 13200 6000 403 263 0,7 97 0 58
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El liquido ligado contiene principalmente butanol (Tabla 7.7). La baja afinidad de
la silicalita por la acetona y el etanol en mezclas acetona-butanol-etanol-agua permite
seguir produciendo butanol de alta pureza. El grado de recuperacion de butanol (Recsuton)
es similar a los obtenidos usando mezclas butanol-agua.

7.8. Cinética de adsorcion.

Se valida el modelo cinético descrito en la Seccién 4 con las curvas de rotura
experimentales presentadas en la Seccion 7.2.1. Antes de modelar la dinamica de
adsorcion de butanol en la columna ha de ajustarse el efecto de la dispersion axial (Dy)
en el volumen muerto de la instalacion.

7.8.1. Determinacion de la dispersion axial (Dv).

La dispersion axial podria tomarse de la bibliografia, pero es dificil encontrar
valores precisos debido a que el volumen muerto fuera de la columna no se suele tener en
cuenta. Para calcular el valor de D¢, se ajustaron las curvas de rotura obtenidas con la
columna llena de bolas de vidrio. Se asumen que la dispersion Gnicamente ocurre dentro
del volumen de lecho intersticial, y que el patron de flujo en las tuberias es flujo piston,
causando un tiempo de retraso en la curva de rotura (tp):

_ Vm - r.Iezcho Le
=" Ec. (7.11)
Qliq

Este tiempo se suma al valor tedrico de t para comparar los datos experimentales
y las curvas de rotura simuladas. Las curvas de rotura se ajustan satisfactoriamente
empleando un valor de Dy igual a 3-:10° m? s,

7.8.1. Simulacion de las curvas de rotura monocomponente.

Se modelan los experimentos de adsorcion introduciendo las isotermas de
adsorcion determinadas experimentalmente en el modelo cinético propuesto junto con el
coeficiente de dispersién axial (Dv) y el tiempo de retraso (tp).

El coeficiente de transferencia de materia en la capa limite (k}im) se calcula
aplicando la ecuacion propuesta por Dwivedi and Upadhyay (Ec. (7.12)).

~d.u )
A L Ec. (7.12)
/uliq pliqu,i

im_ U (0,765 0,365)
ki = +

& SCZ/S Re0.82 Re0.386
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macro

En cuanto a los valores tedricos de la difusividad efectiva en macroporos (Dt ),
en primer lugar se estiman como Dmi & / t (Tien, 1994). Aunque, para valores de
tortuosidad () entre 2 y 6 se obtienen valores de DZfi™™ entre 0,07-2-10"° m? /s a 298 K,
y entre 0,1-3,5:10"%° m?/s a 323 K. Sin embargo, se observa que el modelo no estima
correctamente las pendientes de las curvas de rotura con tortuosidades mayores de 2. Por
ello, la difusividad efectiva en macroporos (Def; ) se considera como pardmetro de
ajuste. Todas las curvas de rotura experimentales se reproducen satisfactoriamente

macro

empleando un valor de D3 = 4-10"° m%s (Figura 7.21), indicando que el modelo
propuesto es valido para el disefio de este proceso.

o
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Figura 7.21. Curvas de rotura de butanol sobre pellets de silicalita. a) y b) experimentos realizados a
298 K; ¢) y d) experimentos realizados a 323 K.
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Se realiza anélisis de sensibilidad para determinar la importancia de los
mecanismos de transferencia de materia en la resistencia a la transferencia de materia
total del proceso (Figura 7.22). La resistencia a la transferencia de materia externa tiene

un efecto pequefio (khmlo), aunque no despreciable, tal y como muestra la curva simulada
a bajas concentraciones. El aumento de la constante de tiempo de difusion en los cristales

de silicalita tiene un efecto despreciable (D,./r> 10), indicando que la difusion en los
microporos no es la etapa controlante en el proceso. El aumento de la difusividad efectiva
10) presenta el efecto més notable sobre las curvas simuladas. Por

en macroporos (Df;
tanto, la principal resistencia de materia del proceso se sitla en la region de macroporos.
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Figura 7.22. Analisis de sensibilidad de la etapa de adsorcion de butanol sobre pellets de silicalita.

600

7.9. Cinética de la etapa de regeneracion.
Algunos de los parametros requeridos por el modelo (Seccién 4) no pueden

estimarse de manera precisa a priori, por lo que han sido considerados parametros de
ajuste: (a) la masa inicial en la columna una vez drenado el lecho (mo), (b) termino pre-
exponencial del coeficiente de transferencia de masa para el butanol ligado (kso) y (€)

coeficiente de transferencia de calor de la pared al lecho (hw).

El pardmetro mo podria estimarse tedricamente asumiendo que los intersticios
entre particulas estan vacios una vez se ha drenado el lecho, de modo que Unicamente el
volumen de macroporos y microporos del adsorbente estaria lleno de liquido. Sin
embargo, experimentalmente se ha observado que una cantidad significante de liquido
intersticial permanece ligada a la superficie externa de los pellets después del drenaje, y

que su valor es funcion de la temperatura y el caudal.
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Asimismo, el pardmetro ks es empirico (Delage y col., 2000) y desconocido para
el sistema en estudio. ElI parametro de hy puede estimarse mediante correlaciones
bibliogréaficas (Silva y Rodrigues, 2001; Park y col., 2000), aunque conducen a valores
poco precisos, por lo que suele determinarse mediante el ajuste de datos experimentales,
ya que es funcién de la geometria de la instalacion.

Asimismo, el parametro kso es empirico (Delage y col., 2000) y desconocido para
el sistema en estudio. El pardmetro de hy puede estimarse mediante correlaciones
bibliograficas (Silva y Rodrigues, 2001; Park y col., 2000), aunque conducen a valores
poco precisos, por lo que suele determinarse mediante el ajuste de datos experimentales.

Los pardmetros de ajuste se estiman minimizando la suma de residuos cuadrados
entre las curvas experimentales y simuladas. La comparacion entre los perfiles
experimentales y los simulados se presenta en la Figura 7.23. Los parametros cinéticos
empleados se recogen en la Tabla 7.8.
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Figura 7.23. Modelado de las etapas de secado y desorcion. Comparacion entre los datos
experimentales y simulados.

Tabla 7.8. Estimacion de los parametros del modelo de secado y desorcion

Mo Kso hw
EXP (103kg) (1/s) (Wi(m? K))
Expl 36 524 23
Exp 2 3,2 52,4 23

El modelo es capaz de reproducir satisfactoriamente las velocidades de secado y
desorcion, el tiempo minimo de secado y la evolucion de temperaturas en el sistema.
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7.10. Estimacion energética del process.

El modelo cinético validado previamente para las etapas de secado y desorcion se
emplea para estimar el consumo energético del proceso. El diagrama de flujo considerado
se presenta en la Figura 7.24. Como inputs de energia se consideran: la energia de
compresion de aire, el calentamiento de la columna y la energia de refrigeracién en el
condensador. Los requerimientos energéticos de la etapa de adsorcion no han sido tenidos
en cuenta, ya que solo implica bombeo de liquidos. Para la simulacion se emplean las
condiciones de operacion del Exp 2 (Seccion 7.4.1), excepto para la temperatura inicial
de la columna y la temperatura de la pared.

La columna se satura con una mezcla de butanol-agua de concentracion 2 % kg/kg
de butanol a una temperatura de 298 K. A continuacion, la columna se drena con aire y
comienza el secado del lecho aumentando la temperatura en la pared hasta 323 K. Se
asume que, el calor necesario para mantener esta temperatura es calor residual de otras
partes de la planta de produccién. El efluente de la columna en esta etapa se envia a un
condensador que opera a 10 °C, recuperando una corriente liquida que contiene un 2.6 %
kg/kg de butanol. El enriquecimiento de esta corriente respecto a la concentracion en el
alimento se debe a la desorcién de una pequefia parte del butanol ligado durante la etapa
de secado. Esta corriente liquida se recircularia a la etapa de adsorcion. Se asume también
que, el enfriamiento producido en el condensador se realiza mediante un ciclo de
refrigeracion que emplea calor residual a 323 K para enfriar el liquido hasta 283 K (Saha
y col, 2001).

Una parte del butanol alimentado al proceso se pierde en el efluente del
condensador en esta etapa (4,7 %). El tiempo de secado, 6780 s (113 min), se elige como
el valor necesario para evaporar toda el agua de la columna.

En la etapa de desorcidn, se alimenta aire a la columna elevando la temperatura de
la misma a 423 K. El efluente de la columna se envia a un condensador que opera a 263
K. La pérdida de presién fuera de la columna no se tiene en cuenta (Pitt y col., 1983), ya
que depende de la geometria del patron de flujo del aire fuera de la columna. Una vez que
el butanol liquido se recupera en el condensador, el aire saturado de butanol a la
temperatura del condensador se recircula a la columna para evitar las pérdidas de butanol.
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Figura 7.24. Diagrama de flujo de las etapas de secado y desorcién propuesto para la estimacion
energética del proceso.

La recuperacion global del proceso, definida como la razén entre el butanol
recuperado y el butanol alimentado en la etapa de adsorcién, se ha calculado empleando
el modelo del proceso, siendo del 95,3 %.
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Se asume que el proceso esta integrado con el proceso de fermentacién de butanol,
de forma que el calor recuperado se reutiliza en otras partes de la planta, como por
ejemplo el pre-tratamiento de corrientes de alimento al fermentador, el secado de los
residuos solidos de la fermentacion (Jones y Woods, 1986) o el precalentamiento del aire
de purga en la etapa de desorcion. De acuerdo a lo anterior, el balance de energia neta
(Eneta) queda definido por la siguiente expresion:

Hneta = Hgas + Hcolumna - Hcolumna,rec - Hgas,rec Ec. (7-13)

W

E __ " "comp,sec Wcolumn,des H

Heou
= + — L Ec. (7.14
neta 0,4 0,4 neta ( )

30,4

Se considera un factor de 0,4 para la transformacion de calor en energia eléctrica,
y un factor de 3 como coeficiente de operacion para un sistema de refrigeracion (calor
retirado/entrada de energia eléctrica) (Pitt y col, 1983). La Tabla 7.9 recoge los valores
de energia neta estimados (Eneta) Y sus términos en MJ/kgsuton, asi como la produccién
especifica de butanol (PES;; kilogramos de butanol condensados por kilogramo de
pellets de silicalita,) en funcién del tiempo de desorcién. La evolucion de Eneta Y la

PES®S, con el tiempo de desorcion se presenta en la Tabla 7.9(a).

Tabla 7.9.Estimacion de la energia neta del proceso (Eneta) ¥ la produccion especifica de butanol
(PEB) en funcion del tiempo de desorcién.

tdes, Wcomp,sec /0,4 Wcomp,des /0,4 Hreta Hcond /1,2 Eneta PEﬁﬁ?gH
() (MJkgeuor) (MJ/kgeuon) (MJI/kgeuon) (MI/kgsuor)  (MI/kgsuwor) — (kg/kg,))
200 4,1 0,07 0,80 0,71 5,63 0,020
400 2,1 0,08 0,88 0,72 3,74 0,039
1000 1,1 0,11 1,13 0,93 3,30 0,071
1200 1,0 0,12 1,15 0,96 3,28 0,077
1400 1,0 0,13 1,17 0,98 3,29 0,081
1800 0,9 0,16 1,22 1,03 3,35 0,086
2000 0,9 0,18 1,24 1,06 3,40 0,088
2200 0,9 0,19 1,27 1,08 3,45 0,089
5000 0,9 0,44 1,65 1,49 4,47 0,091
10000 0,9 0,87 2,35 2,23 6,35 0,091
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Figura 7.25. (a) Evolucion de la energia neta en el proceso (Eneta) ¥ la produccion especifica (PE)de
butanol con el tiempo de desorcidn. (b) tiempo de desorcidn 6ptimo.

Se observa que la Eneta inicialmente disminuye con el tiempo de desorcion debido
a la mayor cantidad de butanol condensado. Por la misma razon, disminuye Weomp, sec Ya
que la energia de compresion (J) en la etapa de secado es constante. Por otro lado, Weomp,
des, Hneta Y Hcond aumentan con el tiempo de desorcién debido a que el aire circula durante
un mayor tiempo en el sistema, causando un incremento en Eneta. La Eneta presenta un
minimo a los 1200 s (20 min), siendo la contribucion a este consumo: Weomp, sec (32 %),
Hreta (35%), Heond (29 %) Y Weomp, des (4 %). La PESoSy; para de crecer cuando la columna
esta en equilibrio con el gas de purga recirculado del condensador.

Para estimar el tiempo de desorcion éptimo se propone una funcion objetivo
definida como el ratio de la PESSS,; entre la Enewa. La variacion de esta funcién con el
tiempo de desorcion se representa en la Figura 7.25 (b). Un tiempo de desorcion éptimo
aparece a los 2000 s (33,3 min), aumentando el valor de PE en un 15 % (desde 0,077 a
0,088 kgsutor/kgsir) a costa de aportar solamente un 3% mas de energia al proceso (de 3.3
a 3.4 MJ kg). Estos resultados muestran que teéricamente es posible concentrar butanol
desde disoluciones butanol-agua con una alta recuperacion (95%), y un requerimiento
energético muy inferior al contenido energético del butanol (36 MJ/kgguton).
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8. PROCESO DE ADSORCION-DESORCION CON RESINA SEPABEADS®
SP207 COMO ADSORBENTE.

8.1. Determinacion del volumen muerto de la instalacion (Vm).

El volumen muerto de la Instalacién A (Seccién, Figura) se determina con la
columna cargada de resina Sepabeads® SP207 a 298 K y empleando una disolucion
acuosa de NaCl (7,9 g/L) como trazador. Se realizan dos experimentos de volumen
muerto empleando un caudal de alimentacion diferente en cada caso (Figura 8.1).

i Oo—po—0 Ogtgol
1,0 SooPo-o goB

4
/ :
- o
EQ
< Z
Z 0,5
-Ral —0—Q,=3,33-10° m’s
=
. _
O

—0—Q,=167-10°m’s

(©)

0,0- DJOOO

0 300 600 900 1200
tads (S)

Figura 8.1. Curvas de rotura del trazador (NaCl).
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El volumen muerto se determina calculando el tiempo medio estequiométrico (7)
segn describe la Ec (7.1). EI volumen muerto es igual a 6,7-10° m? para el experimento

de menor caudal (1,67-10°m?/s) e igual a 6,8 10°® m® para el experimento de mayor caudal
(3,34:10° m3/s).

- 7y z=L
Vi = Qg t = Qi [tfat — £ z;mdtJ Ec. (8.1)

8.2. Adsorcidn en fase liquida.

8.2.1. Curvas de rotura monocomponentes.

Se han realizaron experimentos de adsorcion en lecho fijo sobre la resina SP207®
a 298 K empleando mezclas acuosas de acetona, butanol, etanol, acido acético, acido
butirico y glucosa. Cada mezcla se alimenta a la columna de la Instalacién A durante un
tiempo suficientemente largo que permite alcanzar la saturacion del lecho a la temperatura
de 298 K. A lo largo de cada experimento se recogen muestras a la salida de la columna,
que una vez analizadas mediante GC-FID, permiten determinar las curvas de rotura de
los compuestos en cada experimento. El procedimiento experimental de los experimentos
de adsorcion se describe detalladamente en la Seccion. Las condiciones experimentales
de cada experimento aparecen detallas en la Tabla 8.1 y las curvas de rotura obtenidas se
presentan en las Figuras 5.2-5.7.

Aplicando el balance de materia descrito por la Ec. (8.2) se calcula la capacidad
de adsorcion de equilibrio en cada uno de los experimentos realizados (Tabla 8.1). En
este balance de materia se asume que las variaciones en la densidad y caudal de liquido a
través de la columna son despreciables por emplear mezclas diluidas.

.[isal
Qliqpliq(xia IImtis i _[ XizzLdt) _Vmpliqxia "

eq 0
4 =
m

S

Ec. (8.2)
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Tabla 8.1. Experimentos de adsorcion monocomponente sobre resina SP-207 a 298 K.

Exp Sistema A Q“qlog Gl
(okg/kg)  (mds)  (kg/kg)
1 Acet - Agua 0,05 3,34 8,0
2 Acet - Agua 0,1 3,34 11,0
3 Acet - Agua 0,2 3,34 17,0
4 Acet - Agua 0,5 3,34 20,4
5 Acet - Agua 1,2 3,34 39,0
6 Acet - Agua 1,6 3,34 47,5
7 Acet - Agua 2,0 3,34 62,3
8  BUutOH - Agua 0,1 3,34 20,3
9 ButOH - Agua 0,2 3,34 42,9
10 ButOH - Agua 0,5 3,34 67,0
11  ButOH - Agua 1,2 1,67 132,0
12 ButOH - Agua 1,6 3,34 1440
13 ButOH - Agua 2,0 3,34 148,0
14 EtOH - Agua 0,1 1,67 1,6
15  EtOH - Agua 0,5 1,67 4,0
16 EtOH - Agua 1,0 1,67 13,7
17  EtOH - Agua 2,0 1,67 23,0
18 AA - Agua 0,5 1,67 3,2
19 AA - Agua 1,0 1,67 8,1
20 AA - Agua 2,0 1,67 14,0
21 AB - Agua 0,1 3,34 9,0
22 AB - Agua 0,1 3,34 16,7
23 AB - Agua 0,2 3,34 28,7
24 AB - Agua 0,5 3,34 58,2
25 AB - Agua 1,2 3,34 133,0
26 AB - Agua 1,6 3,34 164,0
27 AB - Agua 2,0 3,34 178,0
28  Glucosa - Agua 1,0 1,67 ~0
29  Glucosa - Agua 10,0 1,67 ~0
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©] Ny
) —O—Exp 8 Q%
Qg —O—Exp9 Qg ] 52
—A\—Exp 10 JAVAVAV/AVAVAN H
JNAYA i | OB
R A =~ & B X
2 & / CR RS N
g Q A/A g’ = / ﬂ{w
z = 9 [ X o
e} / r 1 *
T & n Q)OCQOQ‘) T A ?ﬂx 7{7
S Q7 N X
@Q / © > o % fﬁ’ —#— Exp 11
] ! 00D S o —X—Exp 12
/A &p-0-H Nl # * M Exp 13
£ ﬁgé@] | Y
QQQ_ T T T T PARAARA i*
T T T
T 0 2000 4000 6000 2000 4000 6000
t;:1ds (S) tads (S)
Figura 8.3. Curvas de rotura de butanol sobre resina SP207®a 298 K.
| ] XK
© QS
$ & JOK
N QY| %
£ |
o) i
o
— i © —~ Q\' X
o & | o O |
~ & o X /
N—r O N—r .
- / —O—Exp 14 F: Q@ / —A— Exp 16
T & o —O—Exp 15 Lo —X—Exp 17
< a1 < IA
&
N} o &
1] {Moo-0 Q? |
9§ 1 1
§_ T T T T T T é@_'l_ T T T
Qv 0 2000 4000 6000 oY 0 2000 4000 6000
tads (S) tads (S)

Figura 8.4. Curvas de rotura de etanol sobre resina SP207®a 298 K.
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Figura 8.5. Curvas de rotura de acido acético sobre resina SP207®a 298 K.
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Figura 8.7. Curvas de rotura de glucosa sobre resina SP207® a 298 K.
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8.2.2. Isotermas de adsorcion monocomponente.

A partir de las capacidades de adsorcion presentadas en la Tabla 8.1 se construyen
las isotermas de adsorcidon en el equilibrio para cada uno de los compuestos sobre resina
SP207®en fase liquida a 298 K (Figuras 7.8-7.13).
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Figura 8.8 Isotermas de adsorcion de acetona sobre resina SP207® a 298K.
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Figura 8.9. Isotermas de adsorcion de butanol sobre resina SP207® a 298K.
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Figura 8.10. Isotermas de adsorcién de etanol sobre resina SP207® a 298K.
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La isoterma de butanol, &cido butirico y acetona presentan forma concava hacia el
eje de abscisas indicando que son favorables o de Tipo L. En cambio, las isotermas de
etanol y &cido acético presentan una forma mas lineal e incluso ligeramente concavas al
eje de ordenadas (desfavorables), lo que se corresponde con isotermas de Tipo Cy H
respectivamente. Para comparar en mayor profundidad el caracter favorable, lineal o
desfavorable de las isotermas se representa la capacidad de adsorcion adimensional frente
a la fraccion maésica adimensional de absorbible en equilibrio (Figura 8.12). Para ello, se
divide las variables anteriores entre la capacidad de adsorcion maxima (¢"™*) y la

composicion de absorbible en el alimento (x2™) respectivamente. Se observa como la
isoterma de butanol es la méas favorable, seguida por la de acido butirico y ya en menor
medida después por la de acetona. La isoterma de acetona tiene un caracter favorable a
bajas concentraciones similar al del butanol o al acido butirico que desaparece segun
aumenta la concentracion. La isoterma de etanol es desfavorable a bajas concentraciones
y segln aumenta la concentracion se hace mas lineal. La isoterma de &cido acético
evoluciona ligeramente por debajo de la diagonal indicando cierto carécter desfavorable.
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g g _ & 4
= 05 = 0,5+
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6 X
0,0 - T 0,0 . T . .
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€q eq
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Figura 8.13. Caracter de las isotermas obtenidas sobre resina SP207°®.

Los datos experimentales se ajustan a varios modelos de isoterma de adsorcion.
Los resultados de los ajustes se presentan graficamente en las (Figuras 7.8-7.13) y los
parametros estimados en cada modelo se recogen en la Tabla 8.2. Las isotermas de
butanol y de &cido butirico ajustan satisfactoriamente al modelo de Langmuir porque es
capaz de reproducir la capacidad de adsorcion limite, mejorando poco o nada el resultado
al incluir modelos con un mayor nimero de parametros. Las isotermas de acetona y acido
acético presentan buenos ajustes con el modelo de Freundlich, y los resultados empleando
modelos con un mayor numero de pardmetros de ajuste son similares.
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La isoterma de etanol ajusta mejor al modelo de Langmuir-Freundlich porque es
capaz de reproducir la su parte desfavorable a bajas concentraciones y su parte lineal a
concentraciones mayores (Figura 8.10). A diferencia de los casos anteriores, el ajuste de
la isoterma de si mejora al emplear un modelo con mayor nimero de parametros de ajuste
(Langmuir-Freundlich).

A pesar de existir un modelo 6ptimo para sistema adsorbato-adsorbente, se va a
emplear la ecuacién de Langmuir en el modelo cinético para todos los casos (Figura 8.14),
porque proporciona un ajuste aceptable con un nimero menor de parametros de ajuste lo
que implica mayor sencillez y, ademas, presenta consistencia termodinamica.

Los errores estandar de algunos de los parametros calculados presentan valores
superiores incluso en varios ordenes de magnitud a los propios pardmetros. Este error
debe de considerarse como una medida cualitativa de la precision o sensibilidad del
parametro ajustado y no como una medida cuantitativa para comparar con otros ajustes.
Normalmente esto sucede cuando empleamos modelos sobre parametrizados. De hecho,
se observa que para los modelos con un mayor ndmero de pardmetros (Langmuir-
Freundlich y Redlich-Peterson) la mayoria de los pardmetros de las isotermas presentan
errores estandar elevados. A pesar de ello, si el coeficiente de correlacion del ajuste es
aceptable la ecuacion se puede emplear como ecuacion con fines practicos, aunque el
significado fisico de sus parametros, si lo poseen, sea limitado.
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Figura 8.14. Comparacion isotermas componentes puros sobre resina SP-207 a 298K. Las lineas
corresponden con los ajustes predichos por el modelo de Langmuir
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Tabla 8.2. Parametros de ajuste de los modelos de adsorcion monocomponente con resina SP-207.

Langmuir (Ec. (3.2)

C t @ K 2
OPONETe (ke/ke,.,) (kg kg)" K
Acetona 0,113 +£ 0,040 51,233 + 31,285 0,944

Butanol 0,240 £ 0,029 90,018 + 23,821 0,984

Etanol 0,321 + 1,004 3,918 + 13,081 0,973

AA 71,054 £+ 126507,199 0,00955 + 17,003 0,964

AB 0,469 £ 0,070 31,903 £7,121 0,996
Freundlich (Ec. (3.4))

c t Kk 5
omponente (ke/kg,. (e, /kguq)l n ng R
Acetona 0,676 £ 0,189 1,589 + 0,164 0,975

Butanol 1,852 + 0,660 1,601 £ 0,208 0,970
Etanol 1,109 + 0,670 1,014 + 0,149 0,973
AA 2,641 + 0,602 0,750 £ 0,031 0,998
AB 3,993 £ 0,875 1,277 £ 0,0826 0,992
Langmuir -Freundlich (Ec. (3.5))
Componente @ N R?
P (keke,) (kg kg, OEi
Acetona 66,716 + 57875,604 0,0101 + 8,828 1,589 +£0,663 0,970
Butanol 0,205 £ 0,050 268,6 +435,9 0,865+0,196 0,986
Etanol 0,0270 £ 0,00344 1,047-105 +2,840-105 0,399 £0,0835 0,988
AA 0,0436 + 0,000 337,487 £ 0,000 0,598 +0,000 1,000
AB 0,389 +£0,135 58,432 + 70,832 0,931+£0,122 0,995
Redlich-Peterson (Ec. (3.6))

KRP,i i 2

Componente (kg]iq /kgres) (ke, /kgliq)_n NRp,i R
Acetona - - - -

Butanol 16,880 + 2,740 643,157 + 1286,700 1,595+0,557 0,987
Etanol 1,257 £1,515 3,956 + 333,170 1,000 £ 25,772 0,960
Ac, Acético 0,0366 * 210,365 -1,027 £ 216,019 0,0202 £ 129,009 0,995

Ac, Butirico 12,293 £ 0,746 7852,846 + 28970,960 2,541+£0,994 0,994

8.2.3. Curvas de rotura multicomponente.

Se han realizado experimentos de adsorcion en lecho fijo sobre la resina SP207®
a 298 K empleando mezclas multicomponente. El intervalo de concentraciones empleado
se encuentra dentro de los valores tipicos de concentraciones de cada compuesto en los
caldos de fermentacion ABE. Las condiciones experimentales de cada experimento se
detallan en la Tabla 8.3 y las curvas de rotura obtenidas se presentan en la Figura 8.15.
La capacidad de adsorcion de cada compuesto en el equilibrio se calcula con la Ec. (8.2)
y se presenta en la Tabla 8.3.
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(a) Exp 30 (b) Exp 31
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Figura 8.15. Curvas de rotura multicomponente sobre resina SP-207 298 K.
Expl (a), Exp 2 (b) y Exp3 (c).
£ 2=l
limy sat alim Xi alim
Qo™ = Qi X™ [ Sy At =V, %
|qu|lq i i |qu|lq i X-a“m mpllq i Ec. (8.3)
o = 0 7
i

m

N

Los tiempos de rotura de las curvas de etanol y acido acético son muy similares al
del tiempo muerto del sistema. Este hecho junto con la baja concentracién de los mismos
en el alimento conduce a unas capacidades de adsorcion muy bajas (< 3-107 kg/Kgres). La
acetona se adsorbe inicialmente en la resina, pero segun avanza la etapa de adsorcion es
desplazada de la fase adsorbida por la adsorcion de butanol y acido butirico que presentan
mayor afinidad por el adsorbente debido a su caracter mas apolar.
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En el equilibrio, las capacidades de adsorcion de acetona no superan los 10-1073
kag/kgres. Segun estos resultados, ni la acetona, ni el etanol ni tampoco el acido acético
seria un impedimento para adsorber selectivamente butanol de mezclas multicomponente.
Sin embargo, no sucede lo mismo con el &cido butirico, que presenta capacidades de
adsorcion muy superiores a éstos (9,65 - 33,80-107 kg /Kgres).

Tabla 8.3. Condiciones de los experimentos, capacidad de adsorcion en el equilibrio y selectividad
hacia butanol en los experimentos de adsorcién multicomponente sobre resina SP207®.

Condiciones experimentales

0,.10° T XM (04 kg./kg)
Exp a :

m’/s)  (K) Acet ButOH EtOH AA AB
30 1,67 298 0,28 1,00 0,082 0,10 0,10
31 1,67 298 041 0,81 0,14 0,34 0,34
32 1,67 298 0,30 0,50 0,10 0,25 0,25

Equilibrio de adsorcion

Exp Crig’ 07 g 10° (kg/ke,,)

mis)  (K) Acet ButOH EtOH AA AB
30 1,67 298 8,5 111,0 0,6 0,5 9,6
31 1,67 298 10,0 92,2 0,9 2,4 33,8
32 1,67 298 9 71,70 0,7 2,1 30,4

Selectividad

o 10° 7
Exp a OButOH, Acet - OButOH, EtOH  OButOH, AA  OButOH, AB

ms)  (K)
30 1,67 298 3,7 - 15,5 22,3 1,2
31 1,67 298 47 - 16,8 16,1 1,1
32 1,67 298 4,8 - 21,3 16,8 1,2

Valores medios | 4,4 - 17,9 18,4 1,2

Se ha calculado la selectividad de la resina () hacia el butanol respecto al resto
de absorbibles (ap,0n, ;) Mediante la Ec. (8.4), observandose que la adsorcion de butanol
estd muy favorecida respecto a la adsorcion de acido acético, etanol y acetona. Por el
contrario, la adsorcién de &cido butirico compite con la de butanol, siendo asi un factor
decisivo la concentracién de acido butirico en el caldo para disminuir lo maximo posible
su masa adsorbida. La capacidad de adsorcion de &cido butirico podria reducirse
controlando el pH del medio.

eq alim
(untOH / XButOH)
pioni = — Ec. (8.4)

(g /x™)
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8.2.4. lIsoterma de adsorcion multicomponente.
Se han ajustado los datos de capacidad de adsorcién multicomponente (Tabla 8.4)
al modelo de Langmuir extendido. Se proponen dos ajustes, el primero usando los

parametros del modelo (K ; y ¢;"**) con el valor obtenido en los ajustes de las isotermas
monocomponente y, el segundo, estableciendo como parametro de ajuste las K, ; de cada

componente y manteniendo las g"** de las isotermas monocomponente. El empleo de Ky ;
como parametro de ajuste se ha aplicado a sistemas muy similares para corregir las
desviaciones del sistema real respecto al modelo tedrico de Langmuir (Abdehagh y col.
2016). Los parametros y la bondad de cada ajuste se recogen en la Tabla 8.4 y los graficos
de paridad se presentan en la Figura 8.16.

Tabla 8.4. Parametros de la isoterma de Langmuir extendido a 298 K.

Ajuste 1 (R2 =0,982) Ajuste 2 (R2 =0,999)
Componente q"™ Ky q"™ Kii
(kgiig/kgs)  (Kgiig/kgs) | (Kgiig/kgs) (kgiig/kgs)
Acet 0,240 90,016 0,240 104,807 + 1,536
ButOH 0,472 31,531 0,472 46,590 + 1,150
EtOH 0,113 51,292 0,113 50,153 + 3,401
AA 0,321 3,918 0,321 4,140 + 3,146
AB 71,02 0,0095 71,02 0,021 + 0,006
0,12 4 0,12 -
Ajuste 1 (R°=0,982) ‘ Ajuste 2 (R*= 0,999)
=2} =2}
=< =
2 0,06 © 2 0,061
EO:_‘E O  Acet g ? O Acet
O ButOH e | O ButOH
X EtOH EtOH
% AA % AA
X AB X AB
0,00 0,00 4
0,00 0,06 0,12 0,00 ' 0,06 ' 0,12
eq €q
qi exp (kg/kgres) qi exp (kg/kgres)

Figura 8.16. Gréficas de paridad para los ajustes propuestos 1y 2.

Emplear el parametro K; como ajustable en la isoterma de Langmuir extendida

mejora el resultado de una R?de 0,982 a 0,999. Cualitativamente en las graficas de paridad
también se observa como esta isoterma reproduce mejor las capacidades experimentales.
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8.3. Adsorcion de butanol en fase vapor: estimacion del calor de adsorcion.

Se han obtenido experimentalmente las isotermas de adsorcion de butanol en fase
vapor sobre resina SP207®. Se alimenta una corriente de aire a través de un burbujeador
Ileno de butanol colocado dentro de una cAmara termostatizada a 303 K. La corriente que
abandona el burbujeador se mezcla con otra corriente de aire limpio para disminuir la
presion parcial de butanol antes de salir de la cdmara. La corriente resultante se alimenta
al lecho de adsorcién (Instalacion B) que se encuentra a una determinada temperatura y
situado sobre una balanza que permite registrar la masa adsorbida durante todo el
experimento. Una vez la masa adsorbida es constante el experimento finaliza y se
incrementa la presion de parcial de butanol en el alimento para comenzar el siguiente
experimento hasta completar la isoterma La presidn parcial de butanol se determina
multiplicando la relacién de caudales por la presion de vapor del butanol puro a la
temperatura del burbujeador, calculada ésta ultima mediante la ecuacién de Antoine. El
procedimiento e instalacion experimental para este tipo de experimentos se describen
detalladamente en la Seccidn. Las isotermas de adsorcion de butanol en fase vapor sobre
la resina SP207® a varias temperaturas se presentan en la Figura 7.4. La parte inferior de
la figura indica la cantidad de butanol adsorbido y la parte superior la temperatura.

360 -
ooog O O O O ad
340 -
g @O O @] O OO O (ONO]
= 320
VAAVAAN AN ANN N N A
300 -
34
=)
4
< 2]
S
£
I
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0 250 500 750 1000 1250
pButOH(Pa)

Figura 8.17. Isotermas de adsorcion butanol en fase vapor sobre resina SP207®.
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Se ha realizado el ajuste multiple de los datos experimentales a la isoterma de
Langmuir, obteniéndose los parametros del modelo. El valor de la entalpia de adsorcién
obtenido (59,5 kJ/mol) es 1,2 veces superior a la entalpia de vaporizacion de butanol (50,1
kJ/mol estimada mediante Aspen Plus®), indicando que la naturaleza de la adsorcion es
fisica. La entalpia de adsorcion de butanol sobre la resina (59,6 kJ/mol) es menor que la
obtenida para silicalita (69,5 kJ/mol), indicando que las interacciones adsorbato-
adsorbente son mas débiles en este caso.

Tabla 8.5. Ajustes de las isotermas de butanol en fase vapor carbén activado F400®.

Langmuir (Ec. (3.2))
Parametro Valor
dBaton (molgyon/ kg ) 5,46 £ 0,78
ko (Pa™) 1,01-10% + 1,14.1012
-AHEES (13 /mol) 59,55 + 3,05
R? 0,985

8.4. Regeneracion mediante purga con aire y temperatura.

8.4.1. Evolucidn de la masa y temperatura en el lecho.

El objetivo de estos experimentos es estudiar la forma del perfil de masa en el
lecho durante la etapa de desorcion y el efecto del caudal de aire y la temperatura final de
desorcion sobre el tiempo de regeneracion.

La etapa de desorcion con aire y temperatura se ha estudiado empleando una
disolucién de butanol al 1,2 % kg/kg en agua y un caldo de fermentacion modelo (0,28
% kg/kg de acetona, 1 % kg/kg de butanol, 0,082 % kg/kg de etanol, 0,1 % kg/kg de acido
acético y 0,1 % kg/kg de acido butirico). EI procedimiento experimental consiste en
alimentar la mezcla a la columna a una determinada temperatura hasta alcanzar la
saturacion del lecho (Instalacion A). A continuacion, se alimenta aire registrandose la
evolucion de la masa y de la temperatura en el lecho (Seccién 4.5).

Las condiciones experimentales para los ensayos con la mezcla de butanol-agua
se recogen en la Tabla 8.6 y con el caldo de fermentacion modelo en la Tabla 8.7. Los
perfiles de masa y temperatura registrados en el lecho se presentan en las Figuras 8.16-
8.17.
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Tabla 8.6. Experimentos de desorcion con aire y temperatura empleando una mezcla de butanol (1,2
% kg/kg)-agua como alimento y resina SP207® como adsorbente.

Exp Qaire 10° Tiesfin - Mgl 0’ Tdesmin  Tdes fin~T des min

mds)  (K)  (kgikg)  (K) (K)
1 3,33 359 4,65 320 39
2 5,16 353 4,41 318 35
3 7,40 358 4,22 316 42
4 10,65 357 4 313 44
5 10,65 317 4 297 20
6 10,65 333 4 305 28
7 10,65 349 4 311 38
8 10,65 366 4 317 49

Tabla 8.7. Experimentos de desorcion con aire y temperatura empleando el caldo de fermentacion
modelo como alimento y resina SP207® como adsorbente.

=5 0. c10° Taeoin mol0®  Taemin  Tdes fin-Tdes min

ms)  (K)  (kgkg)  (K) (K)
9 3,33 335 4.65 311 24
10 3,67 335 4.38 308 27
11 11,10 335 4 305 30
12 3,33 314 4 298 16
13 3,33 324 4 308 16
14 3,33 354 4 322 32

En los perfiles de masa se distinguen solo dos zonas (Figura 9.7); (i) una rapida
pérdida de masa debido al drenaje del liquido en tuberias e intersticios de la columna
como consecuencia de alimentar aire y (ii) una zona de evaporacion continua hasta
regenerar completamente el adsorbente. Por tanto, en las desorciones con resina SP207®
no se distinguen regiones especificas para la evaporacion del liquido no ligado y ligado,
tal y como si que ocurre con silicalita o carbon activado F400®. Este comportamiento se
debe a que las interacciones adsorbato-adsorbente en la resina son més débiles que en
resto de adsorbentes estudiados (Seccion 8.3).

La masa de liquido en el lecho justo después de realizar el drenado del sistema se
define como mini y disminuye segun aumenta el caudal de aire (Quire), alimentado (Tablas
7.8-7.9). El efecto de la temperatura final de desorcién (Taes fin) tiene un efecto
despreciable sobre este parametro en los experimentos realizados.
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Figura 8.18. Evolucién de la masa y temperatura del lecho en los experimentos de desorcién con
mezcla butanol (1,2 % kg/kg)-agua y resina SP207® como adsorbente.
Efecto del Qaire (a) Y (C); efecto de la Tges fin (b) y (d).

La temperatura final de desorcidn (Tqes fin) y €l caudal de aire (Qaire) cOnducen a
velocidades de evaporacion superiores, permitiendo reducir el tiempo de regeneracion del
adsorbente. La diferencia entre la temperatura final en el lecho (Tges fin) Y la temperatura

minima observada en el lecho (Tdes min) @aumenta segun crece la velocidad de evaporacion,
indicando que el consumo de calor en estos casos es mayor.
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Figura 8.19. Evolucién de la masa y temperatura del lecho en los experimentos de desorcién con
caldo de fermentacion modelo y resina SP207® como adsorbente.
Efecto del Qaire (a) Y (C); efecto de la Tges fin (b) y (d).

8.4.2. Composicion, produccién y productividad de los productos.

En esta seccidén se estudia el efecto de las principales variables del proceso
(Composicion del alimento, tges, Tdes Y Qaire) SObre la composicion (x), produccion
especifica (PE) y productividad (P) de los productos desorbidos y condensados. Para ello,
se realizan experimentos de adsorcidn-desorcion en la Instalacion A siguiendo las
siguientes etapas (Figura 7.20): (i) adsorcién de la mezcla alimento hasta saturacion, (ii)
drenaje de la columna, (iii) desorcion del liquido que llena la columna. El efluente de la
columna en la etapa (iii) se conecta a un condensador que permite recoger los productos
condensados. La concentracién de organicos en los condensados se analiza mediante GC-
FID y la de agua mediante valoracion columbimétrica Karl-Fischer (Seccién). A
continuacion, se muestran los resultados en funcion de la mezcla alimento estudiada.
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Figura 8.20. Diagrama de flujo del proceso de adsorcion-desorcion desarrollado experimentalmente con resina SP207®

-195-



8. Resina Sepabeads® SP207

i) Experimentos con mezcla butanol (1,2 % kg/kg)-agua: efecto del tiempo
de desorcion.

La evolucion de la composicion y la masa de condensado con el tiempo de
desorcion se presenta en las Tablas 5.9 y su evolucion se representa en la Figura 8.21 (a).

Tabla 8.8. Evolucién de la composicion y masa del condensado con el tiempo de desorcion,
empleando la mezcla butanol (1,2 % kg/kg)-agua como alimento y resina SP207® como adsorbente.

Condiciones experimentales
Q= 1.6710° mfs  T,=335K #2,=3600 s
0,.=33310°m¥s  Tye=348 K tgen =300's
EXp Tdes mlci?]nd 1 03 xlciﬁﬁdOH
() (kg) (% kg/kg)
16 1500 1,17 21,6
17 3600 2,40 15,4
18 5520 3,43 12,0
19 6300 3,79 10,1
20 12000 4,30 9,9
100
] —0O— Condensado
90 - --O--- Fase orgénica
--/\--- Fase acuosa
~ 807 o000
(@] ]
=
S 704
= - =
X 301
d ]
e 204 U
chﬂ ) \D\D
10- Aeee- A A\E*D
04

0 3000 6000 9000 12000
tdes (S)

Figura 8.21. Evolucion de la concentracion de butanol en las corrientes del proceso con el tiempo de
desorcion, empleando la mezcla butanol (1,2 % kg/kg)-agua como alimento y resina SP207® como
adsorbente.

La concentracion de butanol en el condensado (x4, ) disminuye con el tiempo
de desorcion, desde un 22 % kg/kg al inicio de la desorcion (1500 s) hasta un 10 % kg/kg
al final de ella (12000 s). El butanol ligado se desorbe junto al liquido no ligado a lo largo
de la desorcion como resultado de las déebiles interacciones adsorbato-adsorbente.
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La concentracién de butanol en el liquido que queda en la columna justo después

de realizar el drenaje (x}°iSn) es igual al 10 % en peso calculada mediante la Ec. (8.5),

dren

donde mj;;™ es la masa experimental de liquido recogido en la etapa de drenado (3,1-10°3

kg), xden es la concentracion experimental de butanol en el liquido drenado (2,1%

kg/kg), el termino integral se obtiene a partir de la curva de rotura en la etapa de adsorcion
(0,100-107 kg de butanol) y mo es la masa de liquido que queda en el lecho justo después
de realizar el drenaje (4,65 g de la Figura 8.19 (b)).

thom
alim z/L=0,9 dren ,dren
Qiig Piiq Xsuton Tsat — Qiig Piiq I Xguon dt {—m X on Ec. (8.5)
lecho ini _ 0 AT

XButOH -

m,

Comparando el valor de xi¢°hs ini con la concentracion de butanol en el condensado,
se observa que esta Gltima es notablemente superior al inicio de la etapa de desorcion (22
% a los 1500 s), indicando que la fase vapor en equilibrio con fase liquida se enriquece
mas en butanol que en agua, a pesar de ser esta ltima mas volatil que el butanol. Esto se
debe al caracter no ideal del sistema butanol-agua.

La concentracion de butanol en el condensado (x{“m14) es superior al limite de
solubilidad de butanol en agua (7,7 % kg/kg calculada con Aspen Plus® a 298 K), dando
lugar a dos fases en equilibrio que se separan mediante decantacion. La fase superior
presenta un 78 % en peso de butanol y se le denomina fase organica o rica en butanol
(Tabla 8.9), mientras que, la fase inferior contiene un 7 % kg/kg de butanol y se le
denomina fase acuosa (Tabla 8.10).

Tabla 8.9. Evolucion de la composicion y masa de las fases en equilibrio con el tiempo de
desorcion, empleando la mezcla butanol (1,2 % kg/kg de)-agua como alimento y resina SP207®
como adsorbente

EXp tdes mfi-qug 1 03 m lfi-qacu 1 03 xg&rgl{ x]gli%lH
(s) (kg) (ka) (% kg/kg) (% kg/kg)
16 1500 0,24 0,93 78,6 6,8
17 3600 0,26 2,14 78,9 7,7
18 5520 0,25 3,18 78,4 6,6
19 6300 0,23 3,56 78,5 6,6
20 12000 - - -
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A partir de estos resultados se estima la produccién especifica (PE) y la
productividad (P) de butanol en las corrientes del proceso (Tabla 8.8). La evolucién de
ambos parametros se representa en la Figura 8.21.

Tabla 8.10. Evolucidn de la produccion especifica (PE) de butanol con el tiempo de desorcidn,
empleando la mezcla butanol (1,2 % kg/kg)-agua como alimento y resina SP207® como adsorbente.

Exp e PERRWIO PEgcil0 PRSI0 Poiii0 PELS/PESIS:
(s) (kgkg)  (kg/kg)  (kekg)  (kgkg) (%)
16 1500 6,7 5,0 45 3,8 74
17 3600 9,8 54 4.7 2,6 55
18 5520 10,8 5,2 4,2 2,0 48
19 6300 11,0 48 3,9 1,7 44
20 12000 11,1 - 25 - -
(a) 30A cond 76
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Figura 8.22. Evolucién de produccion especifica (PE) y de la productividad (P) de butanol con el
tiempo de desorcion, empleando la mezcla butanol (1,2 % kg/kg)-agua como alimento y resina
SP207® como adsorbente.
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cond

La produccion especifica de butanol en el condensado (PEgy0n) aumenta con el
tiempo desorcidn hasta que se completa la regeneracion del adsorbente.

A pesar de que la concentracion de butanol en el condensado disminuye con el
tiempo de desorcion, lo que implica que el equilibrio de la fase organica y acuosa se

desplaza hacia esta Gltima, el aumento de su masa en paralelo provoca que aparezca un

maximo en la produccion de butanol de la fase organica (PEé'u‘t’{)gH). En estas condiciones

el méaximo aparece a los 3600 s. A consecuencia de esta tendencia, a bajos tiempos de
desorcién la mayor parte del butanol producido se encuentra en la fase orgénica (75 %) y
segun avanza la etapa de desorcion esta proporcion va disminuyendo.

La productividad de butanol en el condensado (Pso%;) presenta también un

méaximo a los 3600 s en estas condiciones de operacion. Aunque, la productividad de

butanol en la fase organica (nggg}l) decrece progresivamente con el tiempo. Esto no

quiere decir que no existan maximos para este Gltimo parametro, simplemente no se han
observado en los tiempos estudiados experimentalmente.

Experimentos con caldo de fermentacion modelo: efecto del tiempo de desorcion

En este caso se emplea un caldo modelo de fermentacién modelo como alimento
(0,28 % kg/kg de acetona, 1,0 % kg/kg de butanol, 0,082 % kg/kg de acetona, 0,1 % kg/kg
de acido aceético y 0,1 % kg/kg de acido butirico. La evolucién de la composicion y la
masa de condensado se presenta en la Tabla 8.11 y se representa en la Figura 8.23.

Tabla 8.11. Evolucion de la composicion y masa del condensado con el tiempo de desorcion,
empleando el caldo de fermentacion modelo como alimento y resina SP207® como adsorbente.

Condiciones experimentales

Qi 1,67-10° m’/s T4s= 323 K £ on =4080s
0,.=333:10°m’/s Ties= 333 K taren = 300's
Exp s Mg 10’ xp (% kg/kg)

() (kg)  Acet ButOH EtOH AA AB Org tot
22 1560 0,46 04 214 04 002 008 224
24 1740 0,63 04 199 04 002 007 209
25 3360 1,15 02 177 02 003 009 182
26 10800 3,52 04 104 06 002 003 115
26 15000 4,21 01 89 01 006 007 930
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La pureza de butanol en el producto condensado es similar a las obtenidas con la
mezcla butanol-agua. La masa de butanol en los productos equivale al 95 % de los
organicos totales producidos. en los productos es butanol.

30
—0O— ButOH
—O— Acet + EtOH+ AA+ AB
= 204
2 g
=)
X ]
O\o \
gv 10 D\D
U><-_
2
1 -. Q\O - 0 \
0 O
0 3000 6000 9000 12000 15000

tdes (S)

Figura 8.23. Evolucion de la concentracion de butanol en las corrientes del proceso con el tiempo de
desorcion, empleando el caldo de fermentacién modelo como alimento y resina SP207® como
adsorbente.

La concentracion de butanol en los condensados (x£°"%) sigue estando por encima
del limite de solubilidad de butanol en agua. La composicion y masa de la fase organica
y acuosa en equilibrio se presenta en las Tablas 7.12-5.13.

Tabla 8.12. Evolucion de la composicién y masa de la fase organica del condensado con el tiempo
de desorcion, empleando el caldo de fermentacién modelo como alimento y resina SP207® como

adsorbente.
f. or f.
Exp ldes mliqo £10° xlicf * (% kg/kg)
(s) (kg)  Acet ButOH EtOH AA AB Orgtot

22 1560 009 062 7766 010 005 033 77,63
24 1740 0,111 052 78,22 0,07 0,07 032 7912
25 3300 0,186 0,15 7966 0,03 0,06 045 81,76
26 10800 - - - - - - -
26 15000 - - - - - - -
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Tabla 8.13. Evolucion de la composiciéon y masa de la fase acuosa del condensado con el tiempo de
desorcion, empleando el caldo de fermentacién modelo como alimento y resina SP207® como
adsorbente.

ties  MEV10° X2 (% kg/kg)

(s) (kg)  Acet ButOH EtOH AA AB Orgtot
22 1560 0,367 036 68 050 001 002 78

24 1740 0,111 052 7,36 058 001 002 85
25 3300 1,02 018 649 023 002 003 7,0
26 10800 - - - - - - -

26 15000 - - - - - - -

Exp

A partir de estos resultados experimentales se calcula la produccion especifica
(PE) de butanol y orgéanicos totales (Tabla 8.14) y la productividad (P) de butanol y
orgénicos totales (Tabla 8.15). La evolucion de estos pardmetros con el tiempo de
desorcion se representa en la Figura 8.24.

Tabla 8.14. Evolucion de la produccion especifica (PE) de butanol y organicos totales con el tiempo
de desorcion, empleando el caldo de fermentacién modelo como alimento y resina SP207® como

adsorbente.
Exp PESYw10°  PESYSH10°  PEguii10°  PELS /PESS,
(s) (kg/kg) (kg/kg,) (kg/kg) (%)
22 1560 2,8 2,6 2,0 77
24 1740 3,5 3,3 2,3 70
25 3300 5,9 5,7 3,9 68
26 10800 10,8 9,8 - -
26 15000 10,4 10,0 - -

Tabla 8.15. Evolucion de la productividad (P) de butanol y organicos totales con el tiempo de
desorcion, empleando el caldo de fermentacién modelo como alimento y resina SP207® como
adsorbente.

o i PSRis10° PES.107 PLo% 102
() (kgkg)  (kgkg)  (kgkg)

22 1560 1,7 1,6 12

24 1740 2,1 2,0 1,4

25 3300 2,8 2,7 1,9

26 10800 2,6 2,4 -

26 15000 2,0 1,9 -
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Figura 8.24. Evolucién de produccidn especifica (PE) y productividad (P) con el tiempo de desorcién,
empleando el caldo de fermentacién modelo como alimento y resina SP207® como adsorbente.

La produccion de butanol y de organicos totales aumenta con el tiempo de
desorcién. La productividad de butanol y de orgénicos totales en el condensado presenta
un maximo a los 3300 s. Sin embargo, en este caso ni la produccion especifica ni la
productividad de butanol en la fase organica han alcanzado aun el méaximo en los
experimentos para los cuales se dispone de datos las fases en equilibrio (18, 19 y 20).

i) Experimentos con caldo de fermentacion modelo: efecto del caudal de
aire (Qaire) y de la temperatura de desorcion final (T des).

Aumentar la temperatura de desorcion (Tqes) de 336 K a 351 K aumenta la
produccién y productividad de butanol en un 75 % como consecuencia de la mejora de la
cinética de desorcion (Tabla 7.16-17). Incrementar el caudal de aire (Qaire) aumenta la
masa de liquido condenada, pero la concentracion de butanol en el condensado es muy
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baja conduciendo a una disminucién de la produccion y productividad del proceso (Exp
20 y 24). La concentracion de butanol en el condensado es inferior a la concentracion
inicial de butanol en el liquido que llena la columna (x$hSni= 11 % kg/kg en este caso,
calculada mediante la Ec. (8.5)), lo que sugiere que una parte importante del butanol se
esta perdiendo en el efluente del condensador, posiblemente porque el tiempo de contacto
sea insuficiente para alcanzar el equilibrio de transferencia de materia y calor en el
condensador.

Tabla 8.16. Efecto de la temperatura de desorcion (Tqesin) Y €l caudal de aire (Quaire) Sobre la
composicion y masa de condensado, empleando el caldo de fermentacién modelo como alimento y
resina SP207® como adsorbente.

EXp Ldes Qaire 1 06 Tdes Meond* 103 x;:ond

) s (K kg) (% kg/kg)
22 1560 3,33 336 0,46 21,4
27 1560 3,33 351 0,86 20,0
25 3300 3,33 336 1,21 17,7
28* 3480 11,10 336 2,58 6,6

Tabla 8.17. Efecto de la temperatura de desorcion (Tes rin y caudal de aire (Qaire) SObre produccion
(PE) y productividad (P) de butanol, empleando el caldo de fermentacién modelo como alimento y
resina SP207® como adsorbente.

xp o Quel0 Tus PESIGHIOT PRI07 Paigy10°

) ms) (K (kgkg)  (kegkg)  (kgkg)
18 1560 333 336 2,6 1,6 1,230
23 1560 3,33 351 4,6 2,9 2,148
20 3300 3,33 336 5,7 2,7 1,881
24* 10800 11,10 336 4,6 2,1 0,106

8.5. Estabilidad del adsorbente con los ciclos de adsorcién-desorcion.

Se ha estudiado el efecto del nimero de ciclos de adsorcion-desorcion sobre la
capacidad de adsorcion del adsorbente, pureza y recuperacion de los productos. Para ello,
se realizan experimentos ciclicos de adsorcion-desorcién con las siguientes etapas: (i)
adsorcion de la mezcla alimento hasta saturacion a 333 K, (ii) drenaje de la columna con
aire (3, 33-10° m3/s) durante 300 s, (iii) desorcion con aire (3, 33-10° m?¥s) a 333 K
durante 3600 s. El efluente de la columna en la etapa (iii) se conecta a un condensador
que opera a 268 K y permite analizar los productos desorbidos. La concentracién de
organicos en los condensados se analiza mediante GC-FID y la de agua mediante
valoracion columbimétrica Karl-Fischer (Seccion 4.5).
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La capacidad de adsorcién de butanol en el equilibrio es similar a 298 K que, a
333 K, lo que permite emplear la misma temperatura en la etapa de adsorcién y desorcion,
ahorrando tiempos de enfriamiento y calentamiento en el proceso. La temperatura de la
columna se fija en un valor moderado, igual a 333 K, que permitiria operar con calor
residual de otras partes de la planta de produccion (Agueda y col., 2013). El adsorbente
no se regenera completamente de un ciclo a otro para evitar posibles fendmenos de
desactivacion por parte de la glucosa, que no se evapora y puede acumularse afectando a
las propiedades del adsorbente. Se eligen 3600 s de tiempo de desorcion porque el proceso
presenta maximos de produccion y productividad en esta region y en unas condiciones
similares (Figura 8.22).

Se estudia el efecto de la presencia de glucosa empleando caldos de fermentacion
modelo y a continuacion el efecto del medio de fermentacion alimentando un caldo de
fermentacion real filtrado (sin microorganismos). Las corrientes del proceso estudiadas
se corresponden con las presentadas en el diagrama de flujo de la Figura 8.20.

8.5.1. Ciclos de adsorcion-desorcion empleando caldos de fermentacién modelo:
efecto de la presencia de glucosa.

El caldo modelo empleado presenta la siguiente composicion tipica: 0,28 % kg/kg
de acetona; 1,0 % kg/kg de butanol; 0,82 % kg/kg de etanol; 0,1 % kg/kg de acido acético;
0,001 % kg/kg de acido butirico y un contenido de glucosa variable (0 — 10 % kg/kg). Se
realizan dos series de ciclos, en la primera se emplea el caldo sin glucosa para evaluar
solamente el efecto de los adsorbatos sobre la estabilidad del adsorbente con el nimero
de ciclos de adsorcién-desorcion y en la segunda, se emplea un caldo de fermentacién
modelo con la misma concentracion de organicos y una concentracion de glucosa del 10
% kg/kg. En cada serie se realizaron 35 ciclos empleando las condiciones de operacion
resumidas en la Tabla 8.18.

Tabla 8.18. Condiciones experimentales de los ciclos de adsorcién-desorcién empleando el caldo de
fermentacion modelo sin glucosa como alimento y resina SP-207® como adsorbente.

Variable Adsorcion Desorcion Condensacion
Temperatura (K) 333 333 268

Caudal (m®/s) 1,67 10 (Caldo) 3,33 10 (Aire) 3,33 10 (Aire)
Tiempo™ () 4200 3600 3600

*En el primer ciclo se emplea 4800 segundos para asegurar la saturacion del lecho.
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i) Evolucion de las curvas de rotura y capacidad de adsorcion.

Las curvas de rotura de cada componente en distintos ciclos se recogen en la
Figura 8.23. EIl incremento de la capacidad de adsorcion de cada compuesto en el
equilibrio (Ag;?) se calcula mediante la Ec. (8.4) y se recoge en la Tabla 8.19 para los
ciclos sin glucosa y en la Tabla 8.20 para los ciclos con glucosa. El valor de Ag{" tiene
que ser considerado como una capacidad de trabajo o efectiva, ya que, una vez realizado
el primer ciclo el adsorbente no se regenera por completo. La evolucidn de capacidad de
adsorcion (Ag;?) con el nimero de ciclos se presenta en la Figura 9.14.
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Figura 8.25. Curvas de rotura en los ciclos de adsorcién-desorcién con caldos de fermentacion
modelo sobre resina SP-207.
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Figura 25 (cont). Curvas de rotura en los ciclos de adsorcion-desorcién con caldos de fermentacion
modelo sobre resina SP-207.
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Tabla 8.19. Incremento de la capacidad de adsorcion en los ciclos de adsorcién-desorcion,
empleando el caldo de fermentacion modelo sin glucosa como alimento y resina SP-207® como

adsorbente.
. AgY 10% (kgilKQres)
Ciclo !
Acet ButOH EtOH AA AA
1 53 118,4 04 04 98
7 8,6 61,1 04 ~0 06
10 8,0 60,7 05 ~0 0,7
15 9,5 58,8 09 ~0 07
21 9,4 59,3 08 ~0 0,6
27 10 59,3 08 06 05
35 10,00 59,7 08 06 05
Media (ciclos 7-35) | 9,2 59,8 0,7 02 06

Tabla 8.20. Incremento de la capacidad de adsorcion en los ciclos de adsorcién-desorcion,
empleando el caldo de fermentacién modelo con glucosa (10 % kg/kg) como alimento y resina SP-

207® como adsorbente.

Cicl Aqfqlo"‘ (kgilkgres)
110 Acet ButOH EtOH AA AA
1 77 1242 06 06 104
5 6,8 63,1 09 ~0 09
13 8,6 70,2 14 ~0 11
16 8,7 68,0 10 05 08
24 4,7 57,6 04 04 04
35 34 60,0 07 07 07
Media (ciclos 5-35) | 6,4 63,9 08 04 08
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Figura 8.26. Evolucion del incremento de capacidad de adsorcion a lo largo de los ciclos de
adsorcién-desorcién empleando caldos de fermentacion modelo (0-10 % kg/kg glucosa) sobre resina
SP-207°.
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La disminucion en el incremento de la capacidad de adsorcion (Ag;?) después del
primer ciclo se debe a que el lecho no se regenera completamente de un ciclo a otro en
estas condiciones. A partir del segundo ciclo analizado (ciclo 7 para caldos sin glucosa y
5 para caldos con glucosa) la capacidad de adsorcion de butanol se mantiene
practicamente constante hasta el altimo ciclo (ciclo 35), indicando que se alcanza el
estado estacionario y que no existen fendmenos de desactivacion en presencia 0 no de
glucosa (Figura 9.14.). La suma de las capacidades de adsorcion de acetona, etanol y
acidos en régimen estacionario (10-12-107 kg/kgres) s muy inferior a la de butanol (10-
1210 kg/kgres) indicando capacidad del proceso para retirar selectivamente butanol
operando ciclicamente.

En general, las curvas de rotura obtenidas para cada compuesto son practicamente
coincidentes desde el segundo ciclo analizado hasta el ultimo, confirmando
cualitativamente que el estado estacionario se ha alcanzado y que no existen fendmenos
de desactivacion. En las curvas de rotura se observan varios fendbmenos consecuencia de
operar ciclicamente sin regenerar completamente el adsorbente con aire: (i) Una vez
alcanzados los 3600 s de desorcion-condensacion, esta etapa finaliza dejando liquido en
intersticios y tuberias del lecho que no ha llegado al condensador. El frente de liquido de
la nueva etapa de adsorcion arrastra estos compuestos segun avanza por la columna,
dando lugar a los picos de concentracién tan elevados que se observan en los primeros
minutos de las curvas de rotura. (ii) Las curvas de rotura de butanol y acido butirico
muestran a tiempos de adsorcion bajos un valor de x~/x2™ superior a cero, indicando
que el frente de agua que avanza por el lecho lava parte de los compuestos que quedan
sin desorber en el ciclo previo. (iii) El gradiente de la fuerza impulsora en la etapa de
adsorcion disminuye como consecuencia de no regenerar completamente el adsorbete,
conduciendo a unas curvas de rotura de menor pendiente y a mayores zonas de
transferencia de materia.

Las pendientes de las curvas de rotura y los tiempos de rotura y saturacion en
régimen estacionario son similares en presencia de glucosa o sin ella (Figura 8.27 (a)),
por lo que no se observa que la glucosa tenga una influencia significativa sobre la cinética
de adsorcion. El perfil de glucosa en la etapa de adsorcion indica como el frente liquido
de la etapa de adsorcion lava la glucosa alimentada en el ciclo anterior y que puede ser
evaporada del lecho (Figura 8.27 (b)).
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Figura 8.27. Curva de rotura de glucosa y comparacion de curvas de butanol con y sin glucosa.

ii) Selectividad del adsorbente a lo largo de los ciclos.

El incremento de la capacidad de adsorcion de acido butirico (Ag;) en régimen
estacionario es 10 veces mas pequefia que su respectivo valor en el primer ciclo (1-107
kg/Kgres Vs 11-107 kg/kgres), conduciendo a un aumento de la selectividad del adsorbente
hacia butanol respecto de acido butirico (agyon, ap) de 10 veces (Tabla 8.21Tabla 8.22).
La disminucion del incremento de la capacidad de adsorcion de acido butirico (Ag{) se
atribuye a su mayor dificultad para ser evaporado respecto al resto de compuestos en la
mezcla.

Tabla 8.21. Selectividad en los ciclos realizados con caldos modelos sin glucosa
sobre resina SP-207°.

Ciclo Tads (K)  0BuOH, Acet  OButOH, EtOH ~ ButOH, AA  OButOH, AB
1 333 6,3 22,1 29,6 1,2
7 333 2,0 12,9 - 10,4
10 333 2,1 9,8 - 8,9
15 333 1,7 5,6 - 8,4
21 333 1,8 6,0 - 10,2
27 333 1,7 59 9,6 11,0
35 333 1,7 6,0 9,6 11,7
Media (ciclos 7-35) 333 1,8 7,7 9,6 10,1
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Tabla 8.22. Selectividad en los ciclos realizados con caldos modelos con glucosa
sobre resina SP-207°.

Ciclo Tads (K)  0BwOH, Acet  ®ButOH, EtOH  OButOH, AA  OButOH, AB
1 333 45 16,2 19,1 1,2
5 333 2,6 11,2 - 134
13 333 2,3 7,3 - 11,6
16 333 2,2 10,1 23,0 14,6
24 333 3,4 28,3 34,5 34,5
35 333 50 13,8 16,8 17,5
Media (ciclos 5-35) 333 3,1 14,1 18,6 18,3

iii) Composicion y recuperacion de los productos.

La concentracion de los organicos en el liquido que llena la columna una vez
alcanzada la saturacion del lecho, es un factor decisivo en la composicion de los productos
condensados. Como el proceso no presenta fendmenos de desactivacion la concentracién
de orgéanicos en la columna es constante desde el primer ciclo al dltimo, aunque el
incremento de la capacidad de adsorcion disminuya por la regeneracion incompleta del
adsorbente. La pureza y recuperacién de los productos empleando un caldo modelo sin
glucosa ha sido discutido en la Seccidn 8.4.2. En este punto se estudia la influencia de la
presencia de glucosa en los caldos de fermentacién modelo sobre la composicion y
recuperacion de los distintos productos.

Las composiciones y masas de las corrientes de entrada y salida en los ciclos 24
y 35 se presentan en la Tabla 8.23 - 5.13. El diagrama del proceso con las corrientes
numeradas se presenta en la Figura 8.20.

Tabla 8.23. Composicion y masa de las corrientes del proceso en el ciclo 24, empleando caldo de
fermentacion modelo (10 % kg/kg de glucosa) como alimento y resina SP207® como adsorbente.

Corriente xi (% kgke) myig 10
Acetona ButOH EtOH AA AB Orgtot (kg)

1 0,3 1,0 008 01 01 1,6 60,62

3 0,2 0,6 0,07 0,09 0,09 1,0 57,42
9 0,8 1,8 01 014 01 2,8 1,88
10 (11+ 12) 0,2 14,6 02 005 01 15,1 1,63
11 0,2 7,5 0,2 005 006 8,01 1,47
12 0,2 81,3 02 0,08 0,7 825 0,16
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Tabla 8.24. Composicion y masa de las corrientes del proceso en el ciclo 35, empleando caldo de
fermentacion modelo (10 % kg/kg de glucosa) como alimento y resina SP207® como adsorbente.

Corriente % (hkgke) mjq10°
Acetona ButOH EtOH AA AB Orgtot (kg)

1 03 10 008 01 01 16 5645

3 0,2 05 007 009 01 1 5354
9 0,6 1,8 0,1 02 01 2,8 1,88
10(11+12) 0,2 143 02 005 01 148 166
11 0,2 7,5 02 005 0,06 38,01 151
12 0,2 81,7 02 008 0,7 82,9 0,15

La recuperacion (Rec) de cada compuesto se define como el ratio de la masa de
cada compuesto a la salida del sistema entre la masa de cada compuesto alimentada:

33 9,9 11,11 12,12
M X +MX + M X~ +MeX;
Rec, = — — —100
m-x;
1
thioH 3 Ec. (86)
1 i 9,9 11,11 12,12
Qiig"Piig ™% I X—'ldt+m X, +MUXT +meX;
Rec, = - 100

sat 1
Qliq Piiq tauon i

Aunqgue el tiempo de la etapa de adsorcion experimental es 4200 s, para los
calculos se asume que el tiempo de la etapa de adsorcién es el de saturacion, obtenidos
de las curvas de rotura (Figura 8.25). Los resultados se recogen en las Tablas 7.25-26. Se
indica el porcentaje recuperado de cada compuesto en cada corriente del proceso, asi
como la recuperacion global de cada uno. La masa total del efluente de la columna en la
etapa de adsorcidn se calcula con la Ec. (8.7).

m3 = Qliq pliq (tESBthtOH _tprimeragota) Ec. (87)

donde tprimera gota COrresponde con el tiempo que tarda el frente de liquido
alimentado a la columna en alcanzar la salida del lecho en los experimentos ciclicos (200
s, determinado experimentalmente en la etapa de adsorcion).

Los resultados indican que el proceso retira aproximadamente el 50 % del butanol
alimentado y el otro 50 % se devolveria al biorreactor a traves de la corriente (3). La alta
selectividad del adsorbente hacia butanol permite que, el 85-90 % de los acidos
alimentados abandonen la columna en el efluente de la etapa de adsorcion (corriente 3).
De este modo, conectando la corriente (3) con el biorreactor en continuo los acidos
podrian recircularse al mismo para ser consumidos en la reaccion de fermentacion.
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Por la misma razon, el 80 % del etanol y la acetona alimentadas abandonan la
columna también en la corriente (3). En consecuencia, seria necesario estudiar la
acumulacién de acetona y etanol en el biorreactor sobre la estabilidad de los
microorganismos y el mecanismo de reaccion.

Tabla 8.25. Recuperaciones de los compuestos en el ciclo 23, empleando caldo de fermentacion
modelo (10 % kg/kg de glucosa) como alimento y resina SP207® como adsorbente.

Corriente Rec; (% ke/kg)
Acet ButOH EtOH AA AB Orgtot
1 - - - - - -
3 817 518 80.3 85.0 90.6 632
9 6.9 6.2 4.2 56 4.1 6.0
10 (11+12) 2.2 42.1 6.4 16 37 28.1
11 0.2 22.1 0.7 02 20 144
12 2.0 20.0 5.7 14 17 13.7
Global 90.8 100.1 909 923 984 97.3

Tabla 8.26 Recuperaciones de los compuestos en el ciclo 35, empleando caldo de fermentacién
modelo (10 % kg/kg de glucosa) como alimento y resina SP207® como adsorbente.

Corriente Reci (% ke/ke)
Acet ButOH EtOH AA AB Orgtot
1 - - - - - -
3 741 49.1 839 920 826 63.3
9 10.9 8.9 6.4 55 3.0 8.2
10 (11+12) 85.0 57.9 90.3 975 857 714
11 0.0 21.2 0.7 03 06 12.0
12 1.4 175 5.2 03 04 104
Global 86.4  96.6 96.1 98.1 86.7 93.8

iv) Produccion y productividad de los productos.

Se calcula la produccién especifica (PE) y la productividad (P) de organicos
totales y butanol en los ciclos 24 y 35 (Tabla 8.27-39). El tiempo de ciclo se ha calculado
como la suma del tiempo de desorcion (3600 s) mas el tiempo de saturacion del lecho
para el butanol (~3600 s).

Tabla 8.27. Produccion especifica de organicos totales y butanol en los ciclos 23 y 35, empleando el
caldo de fermentacion modelo (10 % kg/kg de glucosa) como alimento y resina SP207® como

adsorbente.
Ciclo leicle PEorew10” PEguonl0®  PEgion10”  PEggonl0?
(b (kgkg,)  (kegkg o (kekeg ) (kgkg)
23 2,0 6,6 6,5 3,4 3,0
35 2,0 6,6 6,3 3,3 3,0
Media 2,0 6,6 6,5 6,5 3,4
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Tabla 8.28. Productividad especifica de organicos totales y butanol en los ciclos 23 y 35, empleando
el caldo de fermentacion modelo (10 % kg/kg de glucosa) como alimento y resina SP207® como

adsorbente
Ciclo e é?g tot102 P 1_318t0H102 P EgtOHloz P EﬁtOHlO2
(h)  (kg/(kg,h)) (kg/kgh))  (kg/(kg b)) (kg/(kg, i h))
23 2,0 3,3 3,2 1,7 15
35 2,0 3,3 3,2 1,7 15
Media 2,0 3,3 3,2 15 1,7

La produccion y productividad de organicos totales y de butanol se mantienen
constantes en los ciclos analizados en presencia de una alta cantidad de glucosa en el
medio.

Comparando los valores de composicién, produccion y productividad de butanol
en los ciclos con caldo modelo con glucosa con aquellos obtenidos en el estudio del efecto
del tiempo de desorcién para calos modelo sin glucosa (Tabla 8.29), se observa que
existen ciertas diferencias entre ambos, atribuidas principalmente a que los estudios estan
realizados en diferentes instalaciones con diferente mecanismo de calentamiento.

Tabla 8.29. Resumen de los parametros del proceso de adsorcién-desorcion, empleando el caldo de
fermentacion modelo (10 % kg/kg de glucosa) como alimento y resina SP207® como adsorbente

fico  Froom M08 PERou10?  PRlonl0?
(h)  (%kgkg) (kg (kgke.) (kg/(kg, . h))

Mezcla Instalacion

Caldo modelo sin

glucosa A 2,1 17,7 1,15 57 2,7
(Seccion 7.4.2)
I I
Caldo modelo con C 20 144 1,63 6,5 3,2
glucosa
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8.5.2. Ciclos con caldos de fermentacion ABE reales.

Se han llevado a cabo experimentos ciclicos empleando el proceso propuesto y
alimentando un caldo real para estudiar el efecto del medio de fermentacidn sobre la
estabilidad del adsorbente y la pureza y recuperacion de los productos.

El caldo empleado fue producido en el departamento de Bioprozesstechnik de la
universidad Beuth Hochscule fur Technik Berlin. La composicion del caldo es: 0,24 %
kg/kg de acetona, 0,73 % kg/kg de butanol, 0,073 % kg/kg de etanol, 0,124 % kg/kg de
acido acético, 0,142 % kg/kg de acido butirico y 0,01 % kg/kg de glucosa. El caldo fue
previamente filtrado en el centro productor para retirar la mayor cantidad posible de
compuestos en suspension y microorganismos asegurando que la mezcla fluyera
correctamente a través del sistema experimental. EI contenido en sélidos final era de 1,18
% kg/kg determinado mediante evaporacion de muestras liquidas a 120 °C.

Se realizaron 33 ciclos de adsorcion-desorcién empleando las condiciones que se
resumen en la Tabla 8.30 La Unica diferencia con las condiciones empleadas en los ciclos
con mezclas modelo es el tiempo de la etapa de adsorcion, en este caso el tiempo se ha
incrementado en todos los ciclos hasta 4800 s para asegurar la saturacion del lecho debido
a que la concentracion de butanol de este caldo real es inferior a la de los caldos modelo.

Tabla 8.30. Condiciones experimentales de los ciclos de adsorcién-desorcién empleando un caldo
de fermentacion real como alimento y resina SP-207® como adsorbente.

Variable Adsorcion Desorcion Condensacion
Temperatura (K) 333 333 272

Caudal (m®/s) 1,63 10® (Caldo) 3,33 10 (Aire) 3,33 10 (Aire)
Tiempo (s) 4800 3600 3600

i) Evolucion de las curvas de rotura y capacidad de adsorcion.
Las curvas de rotura obtenidas en los diferentes ciclos analizados se presentan en
la Figura 8.28. El incremento de la masa adsorbida de cada compuesto (Ag;") a lo largo

de los ciclos se calcula mediante Ec. (8.3) y se recoge en la Tabla 8.31. La evolucion del
incremento de las capacidades de adsorcién a lo largo de los ciclos se presenta en la Figura
8.29.
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Figura 8.28. Curvas de rotura en los ciclos con caldos real ABE sobre resina SP-207
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Figura 8.29. Evolucion de la masa adsorbida en los ciclos con caldos real sobre resina SP-207.

Tabla 8.31. Incremento de la capacidad de adsorcion en los ciclos de adsorcion-desorcion,
empleando el caldo de fermentacion real como alimento y resina SP-207® como adsorbente.

Ciclo Ag110? (KgilKGres)
Acet ButOH EtOH AA AA
1 7.67 9761 054 0.06 6.02
722 46.86 1.04 031 235
23 7.00 4208 09% ~0 031
33 750 4293 112 ~0 201
Media (ciclos 9-33) | 7.24 4396 1.04 0.39 1.56

El incremento de la capacidad de adsorcion de butanol en el equilibrio (Agg!

disminuye tras el primer ciclo debido a la regeneracion incompleta del adsorbente y se
estabiliza en los ciclos posteriores. A partir del ciclo 9, el incremento de las curvas de
rotura de los compuestos y por consiguiente su capacidad de adsorcion se mantienen
précticamente constantes, indicando que el estado estacionario se ha alcanzado y que no
existen fendmenos de desactivacion en estas condiciones (Tabla 8.31y Figura 8.29). La
suma de las capacidades de adsorcion de acetona, etanol y &cidos es de 10-10° kg/Kgres
frente a los 44-107 kg/kgres para el butanol. La diferencia entre la capacidad de trabajo de

butanol (Agy! ;) €n los ciclos con caldos modelos (60-107 kg/kgres) Y la obtenida en los

ciclos reales 44-107 kg/kgres), se debe a que la concentracion de butanol en los caldos
reales es menor.

El perfil de concentracion de sélidos en el medio se presenta en la Figura 8.28. Al
igual que sucedia con la glucosa, el frente de liquido de las etapas de adsorcion lava los
solidos presentes en la columna del ciclo anterior. Su curva coincide con la curva de rotura
del trazador indicando cualitativamente que no hay fendmenos de adsorcion.
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ii) Selectividad del adsorbente a lo largo de los ciclos.

La selectividad hacia butanol respecto de acido butirico (apyon, ap) también
mejora alimentando el caldo real (Tabla 8.32)

Tabla 8.32.Selectividad en los ciclos de adsorcion-desorcion empleando el caldo de fermentacion
real como alimento y resina SP-207® como adsorbente.

Ciclo Tads (K)  OButOH, Acet  OButOH, EtOH ~ UButOH, AA  *ButOH, AB
1 333 4,2 23,5 358,4 41
9 333 2,1 12,2 69,4 10,5
23 333 2,0 13,2 - 79,5
32 333 1,9 11,3 - 12,3
Media (ciclos 9 - 33) 333 2,0 12,2 69,4 34,1

iii) Composicion y recuperacion de los productos.

Como se ha indicado anteriormente, los productos de la etapa de desorcion en los
ciclos 10, 21, 22 y 31 se han condensado en condiciones similares a las de los caldos
modelo, para estudiar la evolucion de la pureza y recuperacion de los productos con el
namero de ciclos. La evolucion de la composicion en el condensado se representa en la
Figura 8.30 y los valores se recogen en las Tablas 3.33-3.36.

(@) 1004 5 corrente 10 (11+12)
-/~ Corriente 11 (Fase rica en butanol)
904~ O~ Corriente 12 (Fase acuosa)
79 % ka/kg
S 807 SO & SRl o
= .
IS
X 704
~ c|
<, 15] 12 % kglk
é | D\ED 0 KO/Kg -
& 101 R 7% kglkg
5
0
T T T T T
0 10 20 30 40

n° de ciclos de ads-des
Figura 8.30. Evolucién de la composicién en el condensado con el nimero de ciclos de adsorcion-

desorcién, empleando el caldo de fermentacion real como alimento y resina SP207® como
adsorbente.
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La concentracion media de la corriente 10 de producto se mantiene
aproximadamente constante en presencia del medio de fermentacion, con un valor medio
de la misma de 12 % kg/kg. Esta concentracion es menor que la obtenida con los caldos
modelo con glucosa en similares condiciones de operacion. La diferencia se debe a que
la concentracion inicial de butanol en el caldo real es inferior a la de los caldos modelo
(0,7 % kg/kg vs 1,0 % kg/kg). Aunque, el factor de concentracion del proceso
(xgond /xalim Y se sitda entre 16 y 18 independientemente del alimento empleado (para
estas condiciones de operacion).

Tabla 8.33. Composicion y masa de las corrientes en los ciclos de adsorcién-desorcion con caldo
real. Corrientes (1) y (3) obtenidas del ciclo 9 y las corrientes (9), (10), (11) y (12) de las
condensaciones del ciclo 10.

Corriente x5 (b kelke) g 10°
Acetona ButOH EtOH AA AB Orgtot (kg)

1 0,2 0,7 007 01 01 1,2 56,16

3 0,19 0,4 006 01 01 0,9 53,07
9 0,7 1,7 012 01 01 2,7 2,10
10 (11+ 12) 0,2 140 021 0,04 007 145 1,15
11 0,05 80,7 02 018 04 815 0,11

12 0,2 6,9 02 002 003 74 1,04

Tabla 8.34. Composicion y masa de las corrientes en los ciclos de adsorcion-desorcién con caldo
real. Corrientes (1) y (3) obtenidas del ciclo 23 y corrientes (9), (10), (11) y (12) de las
condensaciones del ciclo 10.

Corriente xi (% keke) miq10°
Acetona ButOH EtOH AA AB Orgtot (kg)
1 0,2 0,7 007 01 01 1,3 59,90
3 0,2 0,4 007 01 01 1,0 56,81
9 0,7 3,1 0,2 02 01 4.4 1,68
10 (11+ 12) 0,2 11,6 01 0,03 0,1 12,1 1,27
11 0,3 78,3 04 01 0,89 80,0 0,086
12 0,2 6,7 0,17 0,03 0,04 7,2 1,18

Tabla 8.35. Composicion y masa de las corrientes en los ciclos de adsorcién-desorcion con caldo
real. Corrientes (1) y (3) obtenidas del ciclo 23 y corrientes (9), (10), (11) y (12) de las
condensaciones del ciclo 22.

Corriente % Chkgke) g1’
Acetona ButOH EtOH AA AB Orgtot (kg)
1 0,2 0,7 007 01 01 1,3 59,90
3 0,2 0,4 007 01 01 0,9 56,81
9 0,7 1,7 01 02 01 2,9 1,89
10 (11+ 12) 0,3 11,6 03 003 009 122 1,27
11 0,3 78,4 o4 01 07 801 0,088
12 0,3 6,6 03 003 004 72 1,19
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Tabla 8.36. Composicion y masa de las corrientes en los ciclos de adsorcion-desorcion con caldo
real. Corrientes (1) y (3) obtenidas del ciclo 33 y corrientes (9), (10), (11) y (12) de las
condensaciones del ciclo 31.

Corriente xi (% kefke) miq10°
Acetona ButOH EtOH AA AB Orgtot (kg)
1 0,2 0,7 0,07 01 01 1,3 58,03
3 0,2 0,4 006 01 0,1 0,9 54,94
9 0,6 2,0 01 02 01 2,9 1,89
10 (11+12) 0,1 12,0 01 007 01 124 1,23
11 0,07 78,0 03 01 109 797 0,086
12 0,1 7,0 0,07 0,07 006 73 1,14

Aplicando el balance de materia descrito por la Ec. (8.6) se obtiene la recuperacion
de cada compuesto en los diferentes ciclos analizados. La evolucién de la recuperacion
de butanol y organicos totales con el nimero de ciclos de adsorcion-desorcion se
representa en la Figura 8.31.

Tabla 8.37. Recuperacion en las corrientes del proceso del ciclo 10, empleando el caldo de
fermentacion real como alimento y resina SP207® como adsorbente.

Corriente Rec; (% ke/ke)
Acet ButOH EtOH AA AB Orgtot

1 - - - - - -
3 74,1 49,1 839 920 826 633
9 11 8,9 6,4 55 3,0 8,2
10 (11+ 12) 1 38,6 5,8 06 1,0 22,4
11 0,1 21,2 0,7 03 0,6 12,0
12 14 17,5 52 03 04 10,4
Global 86,4 96,6 96,1 98,1 86,7 938

Tabla 8.38. Recuperacion en las corrientes del proceso del ciclo 21, empleando el caldo de
fermentacion real como alimento y resina SP207® como adsorbente.

Corriente Reci (% ke/kg)
Acet ButOH EtOH AA AB Org tot

1 - - - - - -
3 754 56,3 855 98,7 90,3 691
9 7,6 6,7 4,6 49 24 6,1
10(11+12) 19 33,6 4,1 06 15 19,5
11 0,2 15,4 0,7 01 09 8,8
12 1,7 18,2 3.4 05 0,6 10,8
Global 848 96,6 94,2 104,22 94,1 947
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Tabla 8.39. Recuperacion en las corrientes del proceso del ciclo 22, empleando el caldo de
fermentacion real como alimento y resina SP207® como adsorbente.

Corriente Reci (% ke/ke)
Acet ButOH EtOH AA AB Orgtot
1 - - - - - -
3 754 56,3 855 98,7 90,3 69,1
9 8,8 7,5 53 51 2,6 6,9
10 (11+12) 24 33,6 7,8 0,6 14 19,9
11 0,2 15,7 0,7 01 09 9,0
12 2,2 17,9 7,0 0,4 0,5 10,9
Global 86,6 97,4 98,5 ~100 94,3 958

Tabla 8.40. Recuperacion en las corrientes del proceso del ciclo 31, empleando el caldo de
fermentacion real como alimento y resina SP207® como adsorbente.

Corriente Reci (% ke/ke)
Acet ButOH EtOH AA AB Orgtot
1 - - - - - -
3 734 54,1 84,0 952 81,1 661
9 8,6 7,8 53 5,9 2,8 7,1
10 (11+12) 1,2 34,7 2,8 1,3 1,7 20,1
11 0,0 15,8 0,7 01 09 9,0
12 1,2 18,9 2,1 1,1 0,8 11,1
Global 83,2 96,7 92,2 ~100 85,7 933
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Figura 8.31. Evolucion de la composicién en el condensado con el nimero de ciclos de adsorcion-
desorcién, empleando el caldo de fermentacion real como alimento y resina SP207® como
adsorbente.

La recuperacion se mantiene practicamente constante en los ciclos realizados en
presencia del medio de fermentacion. El proceso retira aproximadamente el 35 % del
butanol alimentado y, al igual que sucedia con los caldos modelo, los sélidos y la mayor
parte la acetona, etanol y acidos abandonan la columna en la corriente (3).
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iv) Produccion y productividad de los productos.

Se estima la produccion especifica (PE) y la productividad (P) de organicos totales
y butanol en los ciclos 10, 21, 22 y 32 (Tabla 8.41-42). La evolucion de ambos parametros
del proceso se representa en la jError! No se encuentra el origen de la referencia..

Tabla 8.41. Produccion especifica de organicos totales y butanol en los ciclos 10, 21, 22 y 32,
empleando el caldo de fermentacion real como alimento y resina SP207® como adsorbente.

Ciclo licle PEOrgl0® PEQion10*  PEgLonl0®  PEdionl0’
() (kgke,) (kekg.) o (kgkg)  (kegkg )
10 2,0 4,4 4,3 2,4 1,9
21 2,0 4,2 4,0 1,8 2,2
22 2,0 4,2 4,0 1,9 2,1
32 2,0 4,2 4,0 1,8 2,2
Media 2,0 4,3 4,1 2,0 2,1

Tabla 8.42. Productividad especifica de organicos totales y butanol en los ciclos 10, 21, 22 y 32,
empleando el caldo de fermentacion real como alimento y resina SP207® como adsorbente.

10 2 10 2 1 2 12 2
Ciclo fciclo Porzwot10” Priion10” Pruonl0®  Paion10
(h)  (kg/kg h) (kegkg h) (kgkg h) (kgkg h)
10 2,0 2,1 2,0 0,9 11
21 2,0 2,2 2,1 1,2 0,9
22 2,0 2,1 2,0 0,9 11
32 2,0 2,1 2,0 0,9 11
Media 2,0 2,1 2,0 1,0 1,0
(c) 0,054 (d) 0,05- —O— Corriente 10 (11+12)
--O-- Corriente 11 (Fase rica en butanol)
0,04 D\O,O;lj KOgy00 kgg 0,04 -~/ Corriente 12 (Fase acuosa)
% =
20,03+ m“d 0,03 -
\I 5/
g 0. 002Ky /kay = 0,020 kg, .. /(kg, h)
3'?’002— A - %0,02— o——— O
o 0020 Ky,10,/K0,, 2 0,010 C|§lgBmOH/(kngh)
Ao On
8- 0,01+ —O— Corriente 10 (11+12) a 0,014 O T L e O
--O-- Corriente 11 (Fase rica en butanol) . 0,010 kgBmOH/(kgres-h)
--/\-- Corriente 12 (Fase acuosa)
0 OO A T T T T T T T T T O 00 A T T T T T T T T T
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n° de ciclos de ads-des n° de ciclos de ads-des

Figura 8.32. Evolucion de la composicion del condensado (x), recuperacion (Rec), produccion
especifica (PE) y productividad (P) de butanol con el nimero de ciclos de adsorcién-desorcion,
empleando el caldo de fermentacion real como alimento y resina SP207® como adsorbente.
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La produccion y productividad se mantienen constantes en presencia de un medio
de fermentacion real. La produccion y productividad de butanol en los ciclos con cados
reales es inferior a la obtenida con los caldos modelo con glucosa porque, como se acaba
de comentar, la concentracion inicial de butanol es inferior en los caldos reales. Los
resultados indican que el proceso también funciona con concentraciones de butanol
iniciales mas bajas del 1 % en peso, aunque la produccion y productividad también bajan
manteniendo las mismas condiciones de operacion.

v) Balance de los sélidos en el sistema. Evolucidn del aspecto del adsorbente
con el numero de ciclos

El contenido en solidos de la corriente de salida durante la etapa de adsorcién
(corriente (3)) es 1,2 % kg/kg, en el liquido drenado de la columna (corriente (9)) es 1,2
% kg/kg y en el liquido condensado es 0,2 % kg/kg. El balance de materia de los sélidos
se cierra experimentalmente al 98,5 % en régimen estacionario. El color de la mezcla es
indicativo del medio de fermentacion. La corriente alimento (1) y la de salida en la etapa
de adsorcion (2) presentan un color muy similar. mientras que, la corriente de producto
condensado (corriente (10)) es transparente (Figura 8.33).

Corriente (1) Corriente (3) Corriente (10)

R ——

Figura 8.33. Aspecto del alimento (corriente 1). salida etapa adsorcidn (corriente 3) y producto
condensado (corriente 10).

Se han fotografiado los diferentes cambios en el aspecto del adsorbente a lo largo
del proceso. La Figura 8.34 muestra tres fotografias del lecho correspondientes a los tres
estados diferentes del proceso de adsorcidn-desorcidn; lecho saturado. lecho en desorcién
y lecho en adsorcion saturdndose. Se observa como el adsorbente se oscurece mientras
tiene lugar la adsorcion y como se aclara durante la desorcién. El avance de la longitud
de lecho saturado se puede observar cualitativamente en la Figura 8.34 (c).
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Lecho saturado (a) Desorcion (b) Adsorcién (c)

Figura 8.34. Aspecto del lecho de adsorcidn en las etapas del proceso.

8.6. Cinética de adsorcion.

8.6.1. Determinacion de la dispersion axial (Dv).

Para modelar la dinamica de adsorcién en la columna debe ser determinado el
efecto de la dispersion axial (Dv) en el volumen muerto de la instalacion. La dispersion
axial ocurre tanto en el volumen intersticial del lecho de adsorcién como en el volumen
de tuberias y huecos que se encuentra antes y después del lecho. Para tener esta
consideracién en cuenta en el modelo (Seccion 4) se afiade a la longitud de lecho de
adsorcion (longitud activa) una longitud equivalente al volumen de tuberias y huecos que
hay antes y después del lecho (longitud inactiva). En esta longitud inactiva (AL) se asume
que el sélido no es poroso y por tanto no hay ni flujo hacia los poros ni adsorcion. El valor
de la longitud inactiva (AL) ha sido determinado mediante la Ec.(8.8).

tNaci ~z=L
Vlecho vacio — QL [tls\la;(:l - J C’:I?ril dtJ - SI L (8I + (1_ 8I )gp )
0 CNaCI

Ec.(8.8)
V

lecho vacio
AL=——

- Si&
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Las dos curvas de rotura de NaCl sobre resina SP207®, obtenidas para calcular el
volumen muerto de la instalacion, se ajustan con el modelo para determinar la dispersion
axial (jError! No se encuentra el origen de la referencia.). Se obtienen ajustes s
atisfactorios empleando un valor de Dy igual a 5 107 para ambas curvas. Aunque, la
dispersion axial puede variar con el caudal, en este sistema y rango de caudales no se ha
observado. Los coeficientes de correlacion (R?) obtenidos son de 0,989 y 0,983 para
1,67-108m%s y 3,33-10® m%/s de caudal respectivamente.

1.0- O 0O g U050 H
, O
E
(U><._
— 0,51
T
O Qi 1,67-10° m¥s
O Q=33310°ms
0’0 540 T T T T
0 500 1000

t(s)

Figura 8.35. Determinacion de la dispersidon axial (D) sobre resina SP-207 a 298K.

8.6.2. Simulacion de las curvas de rotura monocomponentes.

El modelo empleado para estudiar la cinética de adsorcion en lecho fijo aparece
descrito en la Seccion 4.1. Se van ajustar las curvas de los sistemas acetona-agua, butanol-
agua, etanol-agua acido acético-agua y &cido butirico-agua. Las propiedades de la mezcla

(Pigs Hiq Y D) asi como del lecho se recogen en la Tabla de la Seccion 4.1.

El coeficiente transferencia de materia global desde la capa limite a los

im+macro

macroporos (k} ) se determina mediante la Ec. (8.9).

1 1 N 1 Ec. (8.9
kilim+macro kill'm kimacro C-( ' )

El coeficiente de transferencia de materia en la capa limite (k}im) se calcula
aplicando la ecuacion propuesta por Dwivedi and Upadhyay (Ec. (7.12)).
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. Re= pliqdpu :

Sc — Hiig

i Ec. (8.10
Hiig Plig Dp.i ( )

im_ U (0,765 0,365
ki - g Scz/s Reo.sz + Reo.sse

siendo la piq Vviscosidad dinamica de la mezcla (kg/(m s)), Dm,i la difusividad
molecular de cada compuesto i en la mezcla (m?/s), y dp el didmetro de particula (175-10°
®m). Los datos de viscosidad y difusividad ser recogen la Tabla de la Seccion 4.

El coeficiente &"™"

se calcula a partir de la difusividad efectiva en macropororos
(Deti ™) con la Ec. (8.11):

macro D ¢
recro 2 2 Dari f; donde; Dyif™'=—"-" Ec. (8.11)
P

Siendo r la tortuosidad en canales, Rp el radio de particula y & la porosidad de
particula. Empleando un valor tipico de tortuosidad de 3 los ajustes son satisfactorios.

Para k; se ha empleado un valor de tipico de 0,1 en todos los casos, que se
encuentra fuera de la region de limitaciones difusionales. La isoterma de equilibrio de
adsorcion ajustada con el modelo de Langmuir (Tabla 8.4) se introduce en la Ec () del

modelo cinético. Las curvas de rotura simuladas se presentan en las Figuras 7.36-40 y los
parametros cinéticos empleados en la Tabla 8.43.

0,006 - 0,020
H Exp2
A Exp3
v Exp4
—— Modelo 0,015 -
—~ 0,004 —— Modelo —
g’ ——— Modelo %
) < 0,010
T8 78
"< 0,002 - "
00051 & Exp 5 —— Modelo
] & B Exp6 —— Modelo
® Exp7 Modelo
0,000 { A 0,000 -
T T T T T T T T T T T
0 2000 4000 6000 0 2000 4000 6000
tads (S)

tads (S)
Figura 8.36. Curvas de rotura de acetona experimentales y simuladas sobre resina SP-207 a 298K.
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00064 & exps 0,020 1
X Exp9
Y% Exp10 i
- . 0,015 o
§’ 0,004 g) s
(@] (=2
< < 0,010-
I I
e e O Exp 11
~ 20,002 A N - O Exp12
0,005 - O Exp13
Modelo
—— Modelo
0,000 7 . . 0,000 - : . ll\/lodelo
0 2000 4000 6000 0 2000 4000 6000
tads (S) tads (S)
Figura 8.37. Curvas de rotura de butanol simuladas sobre resina SP-207 a 298K.
0,006 - 0,020 -
* Expl4 O Expl6
Exp 15 O Exp1l7
—— Modelo —— Modelo
Modelo 0,015 - —— Modelo
0,004 - =)
=
2
= 0,010
S I
o4 Q
0,002 N
0,005 A
0,000 - . . . . 0,000 ® _ . .
0 2000 4000 6000 0 2000 4000 6000
t (5)
ads

L (S
ads
Figura 8.38. Curvas de rotura de etanol simuladas sobre resina SP-207 a 298K.
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Figura 8.39. Curvas de rotura de &cido acético simuladas sobre resina SP-207 a 298K.
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0,006 @ Exp21 0,020 -
Y Exp22
X Exp23
11 —— Modelo
Modelo 0,015 -
S 0,004 )
< 2
2 2
o g 0,010 -
i
N < _ S Exp 21
% 0,002 o O Exp22
0,005 - 0O Exp23
Modelo
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—— Modelo
0,000 : . , i : 0,000 € : . ; . .
2000 4000 6000 0 2000 4000 6000
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Figura 8.40. Curvas de rotura de acido butirico simuladas sobre resina SP-207 a 298K.

El coeficiente cinético (,™™*™°) estimado mediante la Ec.(8.8) permite simular
correctamente los sistemas butanol-agua, acetona-agua y etanol-agua. Sin embargo, para
los sistemas acido acético-agua y acido butirico-agua es necesario introducir el factor de

ajuste (fl.”’“m"”" ) para reducir el valor de los ™™™ calculados y ajustar correctamente
las curvas:

lim+macro __ ¢ macro | lim+macro
K = ek

e 7o Ec. (8.12)

Los factores de ajuste (}j.”””’"“”" ) han sido determinado minimizando el valor de

R2. Se ha empleado un fl.”””’"“cm de 0,45 para el acido butirico y de 0,5 para el acido
acético.

Los compuestos de mayor peso molecular presentan coeficientes (k™™r)
menores debido difusion molecular mas baja. Por otro lado, los experimentos realizados
a menor caudal conducen a una disminucion del nimero de Reynolds y consiguiente
disminucion de k™ macr,

Los ajustes de las curvas de rotura de acetona a concentraciones bajas presentan
altas desviaciones (Exp 6 y 7). La isoterma de Langmuir para la acetona predice
capacidades de adsorcion menores a las experimentales en ese rango de concentraciones
(Figura 8.8), lo que justificaria el adelanto observado en las curvas de rotura simuladas.
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Tabla 8.43. Pardmetros cinéticos y coeficientes de correlacién de las curvas de rotura
monocomponente simuladas sobre resina SP-207 a 298 K.

Exp Sistema . X Qliqlog jmmacog 06 g R2
(% kgi/kgliq) (m3/s) (m/S) (1/5)
2 Acet - Agua 0,1 3,34 5,157 0,1 0,300
3 Acet - Agua 0,2 3,34 5,157 0,1 0,322
4 Acet - Agua 0,5 3,34 5,157 0,1 0,934
5 Acet - Agua 1,2 3,34 5,157 0,1 0,978
6 Acet - Agua 1,6 3,34 5,157 0,1 0,979
7 Acet - Agua 2,0 3,34 5,157- 0,1 0,990
8 BUtOH - Agua 0,1 3,34 5,007 0,1 0,980
9 ButOH - Agua 0,2 3,34 5,007 0,1 0,954
10 ButOH - Agua 0,5 3,34 5,007 0,1 0,922
11 ButOH - Agua 1,2 1,67 4,923 0,1 0,976
12 ButOH - Agua 1,6 3,34 5,007 0,1 0,948
13 ButOH - Agua 2,0 3,34 5,007 0,1 0,953
14  EtOH - Agua 0,1 1,67 5,007 0,1 0,997
15 EtOH - Agua 0,5 1,67 5,744 0,1 0,996
16  EtOH - Agua 1,0 1,67 5,744 0,1 0,904
17  EtOH - Agua 2,0 1,67 5,744 0,1 0,988
18 AA - Agua 0,5 1,67 2.762 0,1 0,953
19 AA - Agua 1,0 1,67 2.762 0,1 0,978
20 AA - Agua 2,0 1,67 2.762 0,1 0,990
22 AB - Agua 0,1 3,34 1,736 0,1 0,986
23 AB - Agua 0,2 3,34 1,736 0,1 0,946
24 AB - Agua 0,5 3,34 1,736 0,1 0,975
25 AB - Agua 1,2 3,34 1,736 0,1 0,991
26 AB - Agua 1,6 3,34 1,736 0,1 0,984
27 AB - Agua 2,0 3,34 1,736 0,1 0,975

8.6.3. Simulacion de las curvas de rotura multicomponente.

El modelo propuesto en la Seccion 4.1 y previamente validado con las mezclas
binarias se emplea para simular los experimentos de adsorcién en lecho fijo con mezclas

multicomponente a 298 K. Las propiedades de la mezcla ( 2y, 44, Y D) y del lecho se

recogen en la Tabla de la Seccion 4. El coeficiente p, empleado sigue siendo 5 107" m?/s

klim+macro
i

y para los pardmetros cinéticos .Y ks; se toman los valores obtenidos en la
validacién del modelo con mezclas binarias (Seccion 7.8.1). Las curvas simuladas se
presentan en la Figura 8.41 y el resumen de pardmetros empleados y coeficientes de

correlacion en la Tabla 8.44.
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Figura 8.41. Curvas de rotura multicomponente experimentales y simuladas
sobre resina SP207® a 298K.

Las curvas simuladas de acetona predicen tiempos de rotura inferiores a los
experimentales y desplazamientos menos intensos. Las curvas de rotura simuladas de
acido acético se desplazan respecto de las experimentales hacia tiempos mayores. Estas
desviaciones se deben, probamente, a errores en los parametros de equilibrio. A pesar de
ellas, el coeficiente de correlacién global (Rgzlobal), que tiene en cuenta las cinco curvas
simuladas en cada experimento, es superior en los tres casos a 0,95. Las curvas de rotura
de butanol y acido butirico (compuestos con mayor grado de adsorcién) son las que
presentan mejores resultados de ajuste.
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Tabla 8.44. Parametros cinéticos y coeficientes de correlacion (R?) de las curvas de rotura
multicomponente simuladas sobre resina SP-207 a 298 K.

Exp Comp, i Qliqlos K106 g R2
(okg/kg, ) (md/s) (m/s) (1/s)

Acet 0,28 1,67 5,068 0,1  0.949
ButOH 1,00 1,67 4,923 01 0,99
30  EtOH 0,082 1,67 5,744 0,1 0.946
AA 0,10 1,67 2,762 01 0.798

AB 0,10 1,67 1,709 01 0978
Rgopa 0,964

Acet 0,41 1,67 5,157 01 0941
ButOH 0,81 1,67 5,078 01 0,990
31  EtOH 0,14 1,67 5,848 01 0.965
AA 0,34 1,67 2,762 01  0.909

AB 0,35 1,67 1,736 01 0.993
Rgobat 0,955

Acet 0,30 1,67 5,157 01  0.939
ButOH 0,50 1,67 5,078 01 0,99
32  EtOH 0,10 1,67 5,848 0,1  0.990
AA 0,25 1,67 2,762 01 0.829

AB 0,25 1,67 1,736 01 0992
Rgobar 0,966

8.7. Cinética de desorcion.

8.7.1. Simulacion de los perfiles de masa y temperatura en el lecho y de la
composicion del condensado.

Se emplea el modelo descrito en la Seccidn 4.2. Los parametros de ajuste son: (a)
la masa inicial en el lecho una vez la instalacién se ha drenado (mo), (b) el coeficiente de

transferencia de materia global de la capa limite a los macroporos (A™™*), (c) el
término pre-exponencial del coeficiente de transferencia de masa para el butanol ligado
(kso) Y (c) el coeficiente de transferencia de calor de la pared al gas (hw).

El parametro (mo) puede estimarse tedricamente asumiendo que los intersticios
entre particulas estan secos después del drenado y Unicamente los poros del adsorbente
estan llenos de liquido. Si fuera asi, el valor de mq se situaria alrededor de los 0,0036 kg
y dependeria exclusivamente de la densidad de la mezcla a la temperatura de operacion.
Sin embargo, los valores de mo observados experimentalmente en los perfiles de masa
son superiores a los valores teoricos, indicando que una cantidad de liquido intersticial
permanece pegada a la superficie externa del carbén una vez drenada la instalacion.
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El parametro kso es empirico (Delage y col. 2000) y considerado infinito en el
sistema estudiado de acuerdo al analisis de sensibilidad realizado.

El parametro hy puede estimarse mediante correlaciones bibliogréficas (Silva y
Rodrigues 2009; Park y col. 2000), aunque conducen a valores poco precisos, por lo que
suele determinarse mediante el ajuste de los datos experimentales. La validacion del
modelo de desorcion realiza ajustando los perfiles de masa y temperatura en el lecho y
prediciendo la concentracion de butanol y organicos totales en el condensado (Seccién
8.4). La composicion del efluente de aire de la columna en la etapa de desorcion se
determina mediante el modelo cinético propuesto, Esta composicién se emplea para
definir la corriente de alimento al condensador, simulado con ASPEN PLUS y usando
como paquete termodindmico UNIQUAC.

Los pardmetros de ajuste se estiman minimizando los errores estadisticos
siguientes: (i) coeficiente de correlacion de los perfiles de masa estimados (RZ,s,), (i)
error relativo en la temperatura minima de desorcion simulada (Et i) V (iii) error relativo
de la masa de condensado simulada (E,, .,nq) Y de la composicion simulada de organicos
totales y butanol (Egyom, Eorgor). La Tabla 8.45 recoge los parametros de ajuste
empleados en cada una de las simulaciones de los perfiles de masa y temperatura, junto
con el valor de los pardmetros estadisticos calculados (R2,.c. Y Et min)-

Tabla 8.45. Parametros cinéticos en los experimentos de desorcidn con resina SP207.

Exp  Mezcla Qe 10° Tatn o107 i i Rl min
m3s) (K (kgkkg) 10%(mfs) (Wim*K) T (%)
1  ButOH-Agua 3,33 359 4,65 1,3 22,5 0915 1,6
2  ButOH- Agua 5,00 357 4,41 1,8 23,0 0,904 0,8
3 ButOH- Agua 7,40 354 4,22 2,5 23,5 0,822 0,1
4  ButOH- Agua 10,65 357 4,00 2,8 24,0 0,839 0,0
5 ButOH- Agua 10,82 318 4,00 2,8 24,0 0,893 0,2
6 ButOH- Agua 10,67 335 4,00 2,8 24,0 0,679 1.2
7 ButOH- Agua 10,56 348 4,00 2,8 24,0 0,827 15
8 ButOH- Agua 10,67 366 4,00 2,8 24,0 0,790 1,0
9 Cald. Modelo 3,33 335 4,65 1,3 22,5 0916 15
10 Cald. Modelo 6,67 335 4,38 2,0 23,0 0919 1,6
11 Cald. Modelo 11,10 335 4,00 2,8 24,0 0871 15
12 Cald. Modelo 3,33 314 4,65 1,3 22,5 0929 1,6
13  Cald. Modelo 3,33 324 4,65 1,3 22,5 0,968 1,0
14  Cald. Modelo 3,33 335 4,65 1,3 22,5 0916 15
15 Cald. Modelo 3,33 354 4,65 1,3 22,5 0,934 09
valores medios 0,871 1,0
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La comparacion entre los perfiles experimentales y simulados se presenta en las
Figuras 8.42-43.
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Figura 8.42. Ajuste de los perfiles de masa y temperatura en el lecho durante la etapa de desorcion
con aire, empleando la mezcla de butanol (1,2 % en peso)-agua Yy resina SP207® como adsorbente.
Efecto del caudal de aire ((a) y (c)); efecto de la temperatura de desorcion ((b) y (d)).

El coeficiente de transferencia de materia global desde la capa limite hasta los

macroporos (ki™™*™) y el de transferencia de calor de la pared al gas (%,) aumentan
segun lo hace el caudal de aire alimentado, debido Este comportamiento se debe al
incremento de la turbulencia en el sistema, el cual conduce a una disminucion de las
resistencias difusionales externas y a una mejora de la transmisién de calor en el sistema.
Los perfiles experimentales se ajustan con un valor de %, de 0,02 (~0) indicando que la
resistencia a la transferencia de materia en la fase adsorbida no es limitante.
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Figura 8.43. Ajustes de los perfiles de masa y temperatura en el lecho durante la etapa de purga con
aire empleando el caldo modelo como alimento y resina SP207® como adsorbente. Efecto del caudal
de aire ((a) y (c)); efecto de la temperatura de desorcion ((b) y (d)).

La zona final de los perfiles de masa es la que presenta diferencias mas notables
entre los valores simulados y los experimentales, intensificandose estas diferencias en los
casos de mayor caudal de aire (Tabla 8.45). En esta zona final, la velocidad de desorcién
de los perfiles simulados por el modelo es superior a la experimentalmente. Por otro lado,
los perfiles de temperatura muestran valores simulados superiores a los experimentales
en todo el perfil, siendo especialmente notable la diferencia en la parte final del mismo
después del minimo. Estas desviaciones en los perfiles de masa y temperatura parecen
indicar que el modelo predice flujos de calor superiores a los que le corresponderia
experimentalmente. En el modelo propuesto se emplea una fuerza impulsora sencilla y
tedrica (7, - T,,) que a la vista de los resultados no permite definir con elevada rigurosidad
la transmision de calor en el sistema. Ademas, se asume que la temperatura de la pared

(Tw) es constante, hecho que probablemente no se cumpla a lo largo de todo el
experimento.
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A pesar de estas diferencias, el modelo es capaz de reproducir la velocidad de
desorcion en la mayor parte del intervalo de masas y el valor minimo de la temperatura

registrado (I_{fnasa=0,87 1y Ermin=1 %). Ademas, es importante sefialar que la zona final
de la etapa de desorcion es la de menor interés practico, ya que, el proceso operaria
ciclicamente sin regenerar completamente el adsorbente para mejorar la productividad y
evitar posibles fendbmenos de desactivacion (Secciones 8.3y 8.4)

La composicion y masa del liquido condensado experimentalmente y sus
respectivos valores estimados con el modelo propuesto se recogen en la Tabla 8.46. Los
gréficos de paridad de las variables experimentales y simuladas se presentan en la Figura
8.44.

(@ 304 (b) 4
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2 204 0 2 o
> ] 00 >
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E’\i 154 o E’\i 24 -
g % 104 0 Act Es |0
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cond cond
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() 30 (d) 6
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Figura 8.44. Gréficos de paridad de las variables experimentales y estimadas empleando el modelo
de desorcion propuesto y Aspen Plus®. (a) concentracion de cada organicos; (b) detalle de los
organicos de menor concentracién; (c) concentracion de organicos totales; (d) masa condensada.
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En general, el modelo es capaz de reproducir aceptablemente las concentraciones
experimentales de butanol en el condensado (Figura 8.44 (a)). Cabe destacar la desviacién
observada para el experimento de mayor caudal de aire (experimento 27, Tabla 8.46), en
el cual la concentracién de butanol simulada es aproximadamente el doble que la
experimental. Emplear un caudal de aire tan elevado disminuye notablemente los tiempos
de contacto en la columna y en el condensador, conduciendo a una disminucién de la
presion parcial de butanol en el efluente de la columna y del tiempo de residencia en el
condensador. Estos factores dificultan alcanzar el equilibrio termodindmico en el
condensador y podrian dar lugar a péerdidas de butanol en el efluente del condensador
superiores a las correspondientes a su presion de vapor a 268,5 K. Este podria ser el
motivo de la diferencia entre la concentracion de butanol en el condensado experimental
y simulada par el experimento 27 de mayor caudal. Por ello, sus errores relativos en la
composicion y la masa condensada no se consideran en el célculo de los errores medios
de todos los ajustes.

El ajuste de las composiciones de los compuestos minoritarios en el condensado
(acetona, etanol, acido acético y butirico) presenta mayores diferencias (Figura 8.44 (b)),
especialmente en el caso de acetona y acido butirico (Tabla 8.46). Para el etanol y el acido
acético las composiciones estimadas, en general, son similares a las experimentales. A
pesar de estas diferencias, como su concentracion en el caldo es baja tiene un efecto
pequefio sobre la prediccion de la concentracion de organicos totales. Aun asi, se describe
a continuacion algunos de los posibles motivos de las diferencias encontradas para el caso
de la acetona y el cido butirico.

Para ello, se simula la evolucion de la presion parcial de cada compuesto en el
efluente de la columna durante la desorcion, empleando las condiciones de los Exp 21-25
(Figura 8.46). La acetona es el compuesto mas volatil y se desorbe en los primeros
minutos de la etapa, siendo la presion de vapor de acetona en el efluente del lecho muy
baja a partir de los 500 s en este caso. Sin embargo, la corriente de aire en los
experimentos circula a través del condensador en contacto con liquido condensado hasta
alcanzar el tiempo de condensacion prefijado (Tabla 8.46), provocando asi, que la acetona
previamente condensada vuelva a ser evaporada y se pierda. La Figura 8.46 (a) muestra
la comparacion de las presiones de vapor de acetona estimadas anteriormente a la salida
del lecho (335 K) con la presion de vapor que le corresponderia en equilibrio a la
temperatura del condensador (268,5 K). Los datos muestran claramente que la diferencia
entre ambas es pequefia y mucho menor que para los compuestos mas pesados como el
butanol (Figura 8.46 (a)), hecho que dificulta su recuperacién mediante condensacion.
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Figura 8.45. Perfiles simulados de presidn parcial a la salida del lecho (a) agua, organicos totales,
butanol y acetona; (b) detalle acetona, etanol, acido acético y acido butirico. Condiciones
experimentales de los Exp 21-25 (Tabla 8.46).
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Figura 8.46. Comparacion de la presién de vapor simulada a la salida de la columna (335 K) y la
presion de vapor en equilibrio con el liquido condensado a la temperatura del condensador (268,5
K). (a) acetona y (b) butanol. Condiciones experimentales de los Exp 21-25 (Tabla 8.46).

Las concentraciones simuladas de acido butirico son superiores a las obtenidas
experimentalmente. Este compuesto se considera liquido no ligado en el modelo debido
a que sus capacidades de adsorcion son bajas en el rango de concentraciones empleado.
Asi, las interacciones entre el acido butirico y los centros especificos de la resina no se
consideran en el modelo matematico, lo que probablemente sea la causa de las
desviaciones observadas en las concentraciones simuladas. En general, el modelo
reproduce la concentracién de butanol y de organicos totales en el condensado con un

error relativo medio del 5-6 % y la masa de condensado con un error relativo medio del
14 % (Tabla 8.46). Este ultimo es coherente con los coeficientes de correlacion de los
perfiles de los perfiles de masa en el lecho (Tabla 8.45).
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Tabla 8.46. Composicion del condensado experimental (x*¢) y simulada mediante el modelo de desorcion (x™) en los experimentos con resina SP207.

exp

calc

cond
Xexp

cond

Xecalc

EXp Tcond Q;;ire T desfin  Mcond exp’ (% kg /kg) Mcond calc” 103 (% kg /kg) En; cond Ex (])3utOH EX 0Org tot
& (w9 (ke) Acet BUtOH EtOH AA AB (ke) Acet BUOH EtOH AA A ) o) (%)
16 1500 333 355 117 — 216 - - - 0,90 ~ 202 - - 23 7 7
17 3600 333 355 2,40 . 154 - - 2,07 . 158 ; - 14 3 3
18 5520 333 355 3,43 - 120 - - 3,10 - 125 - - 10 4 4
19 6300 333 355 3,79 - 110 ; . 3,47 - 15 - - 9 4 4
20 12000 333 355 4,30 ; 9,9 ; - 4,44 ; 9,6 ; - 3 3 3
21 1560 333 335 0,46 04 214 04 002 008 0,65 31 179 05 002 06 40 16 1
22 1750 333 335 0,63 04 199 05 002 007 0,73 28 178 04 002 06 16 10 3
23 3350 333 335 1,21 02 177 02 003 0,09 1,36 15 165 03 002 06 12 7 3
24 10800 333 335 3,52 04 104 06 002 003 3,92 05 102 009 003 07 11 2 0
25 15000 3,33 335 4,20 ol 89 01 006 007 4,43 04 93 008 005 07 6 4 13
26 1560 333 351 0,86 01 200 03 003 01 1,09 1,9 196 02 004 06 17 2 9
27 3480 1067 335 2,29 ol 67 01 003 006 2,26 06 137 01 009 07 1 106 120
EY 14 6 5

1) Los resultados obtenidos con el Exp 27 no se tienen en cuenta para el calculo de los errores relativos medios (E) debido a las altas desviaciones en los resultados
simulados como consecuencia de las limitaciones de la instalacion experimental.
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A la vista de los resultados anteriores seria conveniente fraccionar la etapa de
condensacion en dos, una primera fraccion enriquecida en acetona que se recogeria en los
primeros instantes de la desorcién, seguida de otra enriquecida en butanol que se
recogeria hasta alcanzar el tiempo fijado. La composicion que tendrian ambas fracciones
se ha determinado con el modelo propuesto. Para ello se emplean las mismas condiciones
o= 3,33°107
m?/s, T.ong=268,5K Y Tyes o= 335 K). La composicion de la primera fraccion de
condensado presentaria un 22-11 % p/p de acetona; 15-17 % p/p de butanol; 2-1 % p/p
del resto de organicos y 61-71 % p/p en de agua para tiempos de desorcién-condensacion
entre 100-500 s. Seguidamente, se recogeria la siguiente fraccion con una composicién
del 2-0,03 % p/p de acetona; 19-8,8 % p/p de butanol; 2-0,2 % p/p de otros organicos y
77-91 % p/p de agua en funcion del tiempo de desorcion-condensacion fijado (500-15000
s). La recuperacion de butanol en estos casos es superior al 99 %, en cambio para el caso
de la acetona esta entorno al 60 %. Por ello, es importante definir un esquema de
condensacion eficiente que minimice las pérdidas en el mismo y que ademas de recuperar
butanol permita recuperar la mayor cantidad posible de acetona como producto
minoritario.

de desorcidn-condensacidn que las utilizadas en la simulacion anterior (Q

8.7.2. Efecto del caudal de aire (Q

sobre la presion parcial de organicos totales (p,, < ")-

y la temperatura de desorcion final (Tyes fin )

aire )

Los perfiles simulados de presion parcial de organicos totales en el efluente de la
columna durante la etapa de desorcion (P <! ) para los experimentos 9 -15 (Tabla 8.45)

Org tot calc

se presentan en la Figura 8.47.

3500 ] T oo i = 335 K 3500 7 Q0= 3:33 s
3000 - 3000 -
1 E .= 3 1 —
2500 XP 9 (Qire _%33"16) _ 250- T e fin = 314 K
5 ] Exp 10 (Q,;,, = 6,66 m /35) & ] —— Tges in = 324 K
— 2000 Exp 11 (Q,,, = 11,10 m’/s) — 2000 — Tes fin = 337 K
g 5 ] S s . — T, . =354K
% 21500 % 51500 ~ Tates fin desTin
o 1 o
1000
500
0 - Qaire
0 2000 4000 6000 0 2000 4000 6000
tdes (S) t (S)

Figura 8.47. Evolucion de la presion parcial de organicos totales a la salida de la columna, (a) efecto
del caudal de aire (Q,. ); (b) efecto de la temperatura de desorcion (7es fin)-
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En ellos se puede observar el efecto del caudal de aire alimentado (Q.. ) y de la
temperatura de desorcién final (74 g,) SObre la presion parcial de organicos totales

(p 2oy Caudales de aire superiores conducen a presiones parciales mas bajas debido a

Org tot

aire

la disminucion del tiempo de contacto en el lecho. Por el contrario, un aumento de la
temperatura final de desorcidn incrementa la presion de vapor de los organicos debido a
la disminucion del equilibrio de adsorcion y el incremento de la presion de saturacion en
la interfase liquido no ligado-aire.

8.7.3. Perfiles de masa, temperaturay presion a lo largo del lecho y su evolucién
con el tiempo de desorcion.

Los perfiles de masa, temperatura y presion a lo largo del lecho (L), y su evolucion
con el tiempo de desorcidn pueden ser determinados y estudiados mediante el modelo
propuesto. Los perfiles de masa de liquido no ligado y ligado por unidad de masa de
adsorbente a lo largo del lecho se presentan en la Figura 8.48. Estos perfiles se obtienen
para los experimentos de desorcion con caldos de fermentacion modelo de la Tabla 8.45
a los 3600 s de desorcidn. En los perfiles se observa como el lecho se seca con mayor
intensidad segun aumenta el caudal de aire o0 temperatura de desorcion.

(i)\ 1,21 Taestin = 336 K 13,,= 36005 (E)\ 124  Qu.=33310°mYs 1, =3600s
o >
= X
~ 1,04 ~ 1,04
> o
< <
» 0,8 v 0,8-
=S e ]
§ 061 / £ 06
5 T
S 0,44 S 0,4-
S S ] —Exp12 (T, 4 = 314K)
° 0.2 ——Exp9(Qy,, =3,33:10° m's) o 0.2 —— Exp13(T,, = 324K)
g —Exp10(Q,,, =6,67-10°m’s) e EXp 9 (T, ¢, = 335 K)
0,0 1 : I Exp 11 (Qlaire = 11’10;10-6 mgls) I O’O _- | | | — E:<p 14 (T :m =354 K)I
0,00 002 004 006 008 0,10 000 0,02 004 006 0,08 0,10
L (m) L (m)

Figura 8.48. Perfiles a lo largo del lecho de la masa de liquido no ligado y ligado por unidad de
masa para los experimentos de desorcién con el caldo modelo ABE a un tiempo de desorcién de
3600 s. (a) Efecto caudal de aire (b) Efecto temperatura de desorcion.

A continuacion, se va a estudiar la evolucion de estos perfiles de masa de liquido
no ligado y ligado dentro del lecho con el tiempo de desorcion. Las condiciones de
desorcion empleadas son Q. = 3,33:10° m/s Y Tiyeq 5= 335 K (Exp 9, Tabla 8.45). La
evolucion del perfil de masa de liquido no ligado por unidad de masa de adsorbente a lo

largo de la longitud del lecho y a diferentes tiempos de desorcion se presenta en la Figura
8.49 (a).
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Figura 8.49. (a) Evolucion de la masa de liquido no ligado por unidad de masa de adsorbente a lo
largo del lecho y a diferentes tiempos de desorcidn. (b) Evolucion de la capacidad de adsorcion de
butanol (¢g,,p) @ l0 largo del lecho y a diferentes tiempos de desorcion.

En estos perfiles se observa como el lecho se va secando desde su entrada hasta su
salida, siendo mayor el grado de secado segun avanza el tiempo de desorcion. Ademas,
muestran un minimo en los primeros centimetros del lecho debido a que el aire entra frio
e incremento su temperatura en los primeros centimetros del lecho Figura 8.50 (a). Los 3
primero centimetros del lecho estan completamente secos a los 10000 s. Igualmente, se
muestran los perfiles de capacidad de adsorcion de butanol con la longitud del lecho y el
tiempo de desorcion (Figura 8.49 (b)). Comparando ambas figuras se observa como el
liquido ligado y no ligado se evaporan de forma paralela tal y como indican los resultados
experimentales de condensacion.

El calor aportado por el sistema se emplea en evaporar el liquido en la columna
conduciendo a una disminucion de la temperatura en la posicion que esta teniendo lugar
la evaporacion. Una vez la cantidad de liquido en esta posicién es muy baja o nula, el
calor aportado se emplea en aumentar la temperatura del aire y del sélido. Para un tiempo
de 10000 s los tres primeros centimetros del lecho estan ya secos (Figura 8.50 (a)), por lo
que la temperatura en esta zona es igual a la temperatura de desorcion final (336 K),
mientras que en los centimetros posteriores del lecho se observa como el perfil de
temperatura presenta un minimo debido al calor consumido por la evaporacion del liquido
que llena estas posiciones. Este perfil avanza a lo largo del lecho hasta que el lecho esta
completamente seco y la temperatura en todo el lecho corresponde con la temperatura de
desorcion final. También, se ha comparado el perfil de temperatura en el sélido y en el
aire a un determinado tiempo de desorcidn, observando que ambos son coincidentes a lo
largo de todo el lecho (Figura 8.50 (b))).
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Figura 8.50. (a) Evolucion del perfil de temperaturas a lo largo del lecho y en funcién del tiempo de
desorcion. (b) Comparacion de la temperatura del aire y del solido en el lecho.

Finalmente, se ha estudiado la evolucion de la presién a lo largo del lecho (Figura
8.51), observandose que la pérdida de presion es baja en estas condiciones y similares
con el lecho mojado (1134 Pa a los 50 s) y seco (1080 Pa a los 20000 s).

10201 o =sasmiss T, . =335K Exp9)
101,51
- T L= 50
5 ——1,,.= 200005
< 101,0
o
100,5
1000 S

000 002 004 006 008 010
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Figura 8.51. Evolucion del perfil de presiones en el lecho con el tiempo de desorcion.
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8.8. Estimacidn energética y optimizacion del proceso.

Se proponen dos ciclos de adsorcion-desorcion en base a la composicion de la
mezcla alimentada.

El primer ciclo propuesto se alimenta con una mezcla binaria de butanol al 1,2 %
en agua. Empleando el modelo de desorcion-condensacion validado anteriormente se
estima el consumo energético del proceso y el efecto de algunas de las variables de
operacion principales sobre la composicion, recuperacion, produccion y productividad. A
partir de estos resultados, se proponen mejoras en el proceso que permiten disminuir el
consumo energético y se define una funcion objetivo para encontrar el intervalo éptimo
de tiempos de desorcion.

En el segundo ciclo se emplea un caldo de fermentacion modelo como alimento,
proponiéndose un esquema de desorcion-condensacion que permitiria producir butanol y
acetona. Se estima el consumo energético teniendo en cuenta las mejoras propuestas en
el caso anterior y se define el intervalo 6ptimo de tiempos de desorcion aplicando de
nuevo la funcién objetivo.

8.8.1. Ciclo de adsorcion-desorcion alimentado con una mezcla butanol-agua.

La temperatura en la pared de las columnas para las etapas de adsorcion y
desorciodn es de 333 K, proviniendo la energia necesaria para mantener esta temperatura
de calor residual de otras unidades de la planta. Los compuestos desorbidos se recuperan
mediante condensacion y decantacion. Los requerimientos energéticos de la etapa de
adsorcion no se consideran en este estudio, debido a que solo implican gastos de bombeo
de liquidos. En el diagrama de flujo propuesto para la etapa de desorcion se indican los
inputs y outputs de energia considerados (Figura 8.52).

La evolucidn de la composicion media del efluente de la columna a diferentes

0-fdes
calc

tiempos desorcion (y. i) se recoge en la Tabla 8.47. A partir de estos datos se simula la
etapa de condensacion a varias temperaturas mediante Aspen Plus®, obteniendo la
evolucion de la concentracion, recuperacion, produccion y productividad de butanol con
el tiempo de desorcion y el efecto sobre estos pardmetros de la temperatura de
condensacion (Tablas 7.48-50 y Figura 5.48). A continuacion, se estudia la evolucién del
consumo energeético del proceso (E,,) con el tiempo de desorcion y la temperatura de

condensacion (Tabla 8.51 y la Figura 5.49).
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Figura 8.52. Diagrama de flujo de la etapa de desorcién-condensacion con la mezcla butanol-agua.

Tabla 8.47. Evolucion de la composicion del efluente de la columna con el tiempo de desorcion
(Tdes ﬁn:335 K y Qaire =3,33: 10_6 m3/s).

fies  Miqdes cale 10° J_/];);lttdéh cale Y ggﬁilalc _a?;;dzsalc
) (kg) (kg/kg)  (kghkg) (kgke)
300 0,2 0,029 0,102 0,87
600 0,3 0,024 0,091 0,88
800 0,4 0,023 0,087 0,89
1200 0,5 0,021 0,084 0,90
1500 0,6 0,020 0,082 0,90
2500 1,0 0,017 0,078 0,91
3600 1,4 0,016 0,078 0,91
5000 1,9 0,014 0,077 0,91
6500 2,4 0,013 0,075 0,91
8000 2,8 0,012 0,075 0,91
9500 3,3 0,011 0,074 0,92
11000 3,7 0,010 0,073 0,92
12500 4.1 0,0087 0,071 0,92
14000 4.4 0,0079 0,069 0,92
15500 4.6 0,0072 0,065 0,93
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Tabla 8.48. Composicion y recuperacion de butanol en el condensado en funcion del tges y de 1a Teond

cond cond
X BgtOH calc (% pESO) RecBuI;OH calc (% peso)
ldes en funcion de Teond (K) en funcion de Teond (K)

()

263 268 273 278 283 | 263 268 273 278 283
300 1221 220 218 216 21,1983 970 951 922 877
600 | 210 209 20,7 204 198|979 964 941 905 851
800 | 206 204 202 199 19,2|97,7 96,1 936 89,7 839
1200 (19,8 19,6 194 190 183|975 958 93,0 888 825
1500 (194 192 19,0 185 17,7974 955 92,6 88,1 814
2500 (18,2 18,0 17,7 172 163(971 949 915 864 788
3600 (17,0 16,8 16,4 159 149(969 945 909 853 771
5000 (15,7 155 151 144 134(96,6 939 898 836 743
6500 (14,5 14,2 138 131 119|963 933 885 815 711
8000 (13,3 13,1 125 118 105|960 929 876 796 68,0
9500 (12,2 12,0 115 10,7 94 [958 924 869 783 66,1

11000 | 11,3 110 105 97 85 |955 919 860 77,0 644

12500 | 106 10,3 98 90 7,8 |952 913 850 755 625

14000 | 100 97 92 84 7,2 949 90,7 84,0 74,0 605

15500 9,7 94 88 80 68 |945 900 829 723 583

Tabla 8.49. Produccion especifica de butanol en funcidn del tees y de la Teong

d f
p P El_g::g?OH calc (kgButOH/kgres) P. EBl(l)trOgH calc (kgButOH/k gres)
des en funcion de 7,4 (K) en funcion de 7,4 (K)

© 263 268 273 278 283 |[263 268 273 278 283

300 0,010 0,010 0,009 0,009 0,009 | 0,007 0,007 0,007 0,006 0,006
600 0,016 0,016 0,015 0,015 0,014 ( 0,011 0,011 0,010 0,010 0,009
800 0,019 0,019 0,018 0,017 0,016 | 0,013 0,013 0,012 0,012 0,011
1200 | 0,027 0,027 0,026 0,025 0,023 |0,018 0,018 0,016 0,016 0,015
1500 | 0,032 0,031 0,030 0,029 0,027 (0,021 0,021 0,019 0,019 0,017
2500 | 0,047 0,046 0,044 0,041 0,038 (0,030 0,029 0,026 0,025 0,022
3600 | 0,060 0,058 0,056 0,053 0,047 (0,036 0,035 0,031 0,030 0,025
5000 | 0,077 0,074 0,071 0,066 0,059 0,043 0,041 0,035 0,034 0,027
6500 | 0,088 0,086 0,081 0,075 0,065 | 0,045 0,043 0,036 0,033 0,025
8000 | 0,098 0,095 0,089 0,081 0,069 [ 0,045 0,042 0,034 0,030 0,020
9500 | 0,105 0,10 0,095 0,086 0,072 (0,042 0,039 0,030 0,025 0,014
11000 | 0,209 0,10 0,098 0,088 0,074 0,037 0,034 0,025 0,019 0,007
12500 | 0,112 0,11 0,20 0,089 0,073|0,032 0,029 0,020 0,013 0,00

14000 | 0,113 0,11 0,10 0,088 0,072 |0,028 0,024 0,015 0,007 0,00

15500 | 0,114 0,11 0,10 0,087 0,070| 0,024 0,020 0,011 0,002 0,00
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Tabla 8.50. Productividad de butanol en funcion del tiempo de desorcion (tses) y de la temperatura
de condensacion (Tcond).

f.
t P lgg?gH calc (kgButOH/ (kgres'h)) P Bu(t)Cr)gl-I calc (kgButOH/(kgres.h))
(d;)s en funcion de Tyypq (K) en funcion de 7¢onq (K)

263 268 273 278 263 263 268 273 278 263

300 0,0088 0,0087 0,0085 0,0082 0,0079 | 0,0088 0,0087 0,0085 0,0082 0,0079
600 0,014 0,013 0,013 0,013 0,012 |0,009 0,009 0,009 0,009 0,008
800 0,015 0,015 0,015 0,014 0,013 |o0,011 0,010 0,010 0,009 0,009
1200 | 0,020 0,020 0,019 0,018 0,017 (0014 0,013 0,012 0,012 0,011
1500 | 0,022 0,022 0,021 0,020 0,019 (0015 0,014 0,013 0,013 0,012
2500 | 0,027 0,027 0,026 0,024 0,022 (0017 0,017 0,015 0,015 0,013
3600 (0,030 0,029 0028 0,026 0,023 |0,018 0017 0,015 0,015 0,012
5000 (0,032 0,031 003 0028 0,024 |0,018 0017 0,015 0,014 0,011
6500 | 0,031 0,030 0,029 0,026 0,023 |0016 0,015 0,013 0,012 0,0088
8000 (0,030 0,029 0,028 0025 0,021 |0,014 0,013 0,011 0,0093 0,0061
9500 (0,029 0,028 0,026 0023 0,020 |0,011 0,010 0,0080 0,0067 0,0037
11000 | 0,027 0,026 0,024 0,022 0,018 |[0,0089 0,0080 0,0057 0,0041 0,0016
12500 | 0,025 0,024 0,022 0,020 0,016 [ 0,0068 0,0059 0,0038 0,0020 -
14000 | 0,023 0,022 0,020 0,018 0,015 | 0,0052 0,0042 0,0023 0,00022
15500 | 0,021 0,020 0,019 0,016 0,013 |0,0041 0,0031 0,0013 - -

La composicion y recuperacion de butanol en el condensado disminuyen con el
tiempo de desorcion debido a que la presion parcial de butanol en el efluente de la
columna decrece con el tiempo (Figura 8.53 (a) y (b)). La produccion especifica de

ond

butanol en el condensado (PEgon) aumenta con el tiempo de desorcién, mientras que la

produccién especifica de butanol en su fase organica (PEE?I%H) aumenta al comienzo de

la etapa y a continuacién disminuye describiendo un méaximo (Figura 8.53 (¢) y (d)). La
productividad de butanol (PS, y PEY%..) presenta un maximo con el tiempo de
desorcion Figura 8.53 (e) y (f)). La disminucion de la temperatura de condensacion
mejora la pureza, recuperacion, produccién y productividad de butanol en el condensado.
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Figura 8.53. Evolucion de la pureza, produccién y productividad de butanol en el proceso.
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La etapa de desorcion-condensacion implica costes de compresion y de
refrigeracion. La evolucion de la energia de compresion y refrigeracion por kg de butanol
producido (Weomp Y Heona respectivamente) en funcion del tiempo de desorcion y de la
temperatura de condensacion se muestra en la Tabla 8.51. A partir de estos valores y
aplicando la Ec. (8.13) se determina la energia total consumida en el proceso por
kilogramo de butanol producido (E,.,). Se asume de nuevo un factor de 0,4 para la
transformacion de calor en energia eléctrica y de 3 como el coeficiente de operacién de
un sistema de refrigeracion (calor retirado/entrada de energia eléctrica) (Pitt y col.,1983).
La energia consumida en el proceso (E.,.,) aumenta segun avanza la etapa de desorcion
(Figura 8.54(a)), especialmente a partir de aquellos tiempos para los cuales la
productividad de butanol comienza a disminuir (> 5000s). Los resultados indican que el
principal gasto energético del proceso tiene lugar en la etapa de condensacion (H.g,g)-
Los valores de H,,,q Y de E,., disminuyen empleando temperaturas de condensacion mas
bajas debido al incremento en la produccion especifica de butanol.

Wcomp n H cond

E o= — 2+ 20 Ec. (8.13
04 3-04 (8.13)

Tabla 8.51. Energia de compresion (W), €nergia de condensacion (H,nq) Y Coste energético del
proceso (E,,) en funcion del tiempo de desorcion y de la temperatura de condensacion.

Wcomp (MJ/ kgButOH) Hcond (MJ/kgButOH) Eneta (MJ/ kgButOH)

e en funcién de Tyopq (K) en funcién de Typq (K) en funcién de Ty (K)

©)

263 268 273 278 283 | 263 268 273 278 283 | 263 268 273 278 283

30 01 01 01 01 01|36 34 33 32 30|36 35 34 33 31
600 {01 01 O01 01 01|41 40 39 38 36|42 41 40 39 38
8o 101 01 01 01 01|44 42 41 40 39|45 44 43 41 41
1200 (01 01 01 01 02| 47 46 44 43 43|48 47 46 45 44
1500 ({01 01 01 01 02| 49 48 47 46 45|50 49 48 47 47
2500 {02 02 02 02 02|55 54 53 52 52|56 55 54 54 54
3600 {02 02 02 02 02|59 58 57 56 57|60 60 59 58 59
5000 {02 02 02 02 02|65 64 63 64 65|67 66 66 66 67
6500 02 02 02 02 03|72 71 71 72 75|74 73 74 75 18
8oo0 {02 02 03 03 03|79 8 79 81 86|81 81 81 84 89
9500 {03 03 03 03 04|87 86 87 90 97|89 89 90 93 101
1100003 03 03 04 04|95 95 96 100 109| 98 98 99 104 113
12500 03 03 04 04 05104 105 10,7 112 123|108 108 110 116 128
14000 03 04 04 04 O05|114 115 118 125 139|118 118 12,1 129 144
15500| 04 04 04 O5 006|124 125 129 138 156|128 129 133 143 16,2
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Figura 8.54. (a) Estimacion del consumo energético del proceso (Eneta) Y (b) optimizacion de la
etapa de desorcién.

La corriente de producto de mayor interés en este ciclo de adsorcion-desorcion es
la fase organica del condensado que presenta una concentracién de butanol alrededor del
78 % en peso. En base a ello, se propone aplicar al sistema propuesto la funcién objetivo
descrita por la Ec. (8.14) y estudiar los intervalos de operacion éptimos para el tiempo de
desorcion y temperatura de condensacion

Pf. org
Funcién objetivo=—291 Ec. (8.14)

neta

Los resultados indican que el rango Gptimo de operacién se encuentra entre los
1500 y 3600 s siendo el valor de la funcion objetivo notablemente superior a temperaturas
condensacion mas bajas (Figura 8.54 (b)). En el rango 6ptimo de operacion el consumo
energético del proceso seria similar para las temperaturas de condensacion estudiadas
(5,5 MJ/kgg o). Sin embargo, los valores de pureza, recuperacion, produccion y

productividad son notablemente superiores a temperaturas de condensacion mas bajas.

Con el objetivo de disminuir el consumo energético y de mantener elevados
valores de concentracidn, recuperacion, produccion y productividad se propone realizar
la condensacion en dos etapas. La primera se realizard a 283 K mediante un condensador
que opera a partir de calor residual (Agueda y col., 2013; Saha y col., 2001) la segunda a
268 K para alcanzar elevados grados de pureza, recuperacion, produccion y
productividad. Mediante este nuevo planteamiento los valores de productividad,
produccion y recuperacion son muy similares a aquellos obtenidos con una Unica etapa
de condensacion a 268 K, pero con la gran ventaja de reducir notablemente el consumo
energético del proceso (Figura 8.55, Tabla 8.52).

- 248 -



8. Resina Sepabeads® SP207

Aplicando la funcion objetivo de nuevo se observa que el rango 6ptimo de tiempos
de operacion sigue estando en los 1500-3600s (Tabla 8.52). Ademas, se observa
claramente como mejoran los valores de la funcion objetivo con la nueva configuracion
propuesta. EI consumo energético se reduce hasta un 70 % aprox. en el rango de operacion
optimo.

Tabla 8.52. Consumo energético empleando dos etapas de condensacion en serie.

taes Weomp Heong Ereta
©) oy kgpon) MIkegg on) (MIkeg o)
300 0,1 0,8 0,9
600 0,1 1,0 11
800 0,1 11 1,2
1200 0,1 1,2 1,3
1500 0,1 1,3 1,4
2500 0,2 1,4 1,6
3600 0,2 1,6 1,7
5000 0,2 1,8 2,0
6500 0,2 2,0 2,2
8000 0,2 2,2 2,5
9500 0,3 2,5 2,8
11000 0,3 2,8 3.1
12500 0,3 3,1 3.4
14000 0.4 3.4 3.8
15500 0.4 3,8 4,2
@ 20+ —O— 1 etapa de condensacion (El Q'\/Q i —@— 2 etapas de condensacion
—@— 2 etapas de condensacién % Qs —O— 1 etapa de condensacién
15 3
g: =
: <
_\é,ﬂ 10 é o
3 eS
B s i
M 25
04 T T T T T T T hda QQQ_ T T T T T T T
0 5000 10000 15000 QY 0 5000 10000 15000
ties (5) t,. ()

Figura 8.55. Comparacion del consumo energético (a) y de la funcion objetivo (b) empleando una o
dos etapas de condensacidn.
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Tabla 8.53. Resumen de los pardmetros del proceso en el rango de operacién optimo con dos etapas
de condensacion en serie (283 y 268 K).

tdes X%?ﬂdOH ke Recfg?ﬁdOH calc P Elgﬁ?(()iH calc P I;:g?SH calc Eneta
() (%kgke) (%) (kgpon'ke)  (Kegpyon/kgs ) (MI/kgg, o)
1500 19,4 95,5 0,031 0,022 1,4
2500 18,2 94,9 0,046 0,027 1,6
3600 17,0 94,5 0,058 0,029 1,7

8.8.2. Ciclo de adsorcion-desorciéon alimentado un caldo de fermentacién.

La mezcla alimento empleada es un caldo modelo ABE con 0,3 % kg/kg de
acetona; 1 % kg/kg de butanol; 0,08 % kg/kg de etanol; 0,01 % kg/kg de acido acético y
0,01 % kg/kg de 4cido butirico. Se emplea igualmente un caudal de aire de 3,33-10°
m?/s y una temperatura para de 333 K para las etapas de adsorcion y desorcion. En este
caso, se propone precalentar la corriente de aire a 333 K antes de entrar a la columna con
el objetivo de aumentar las presiones parciales, especialmente de acetona, en el efluente
de la columna al inicio de la desorcion. El balance de energia empleado sigue siendo el
definido por la Ec. (8.14).

La etapa de condensacion se divide en dos fracciones (Figura 8.56-57). El objetivo
de la primera fraccién es recoger un condensado rico en acetona que facilite su posterior
purificacion. El objetivo de la segunda fraccién es obtener un liquido enriquecido en
butanol que dé lugar a una corriente al 77 % en peso de butanol mediante decantacion.

Para recoger la primera fraccion de condensado no se aplica el sistema de dos
condensadores en serie propuesto anteriormente porque conduce a recuperaciones de
acetona demasiados bajas (60 % aprox., empleando un primer condensador a 283 K en
serie con otro a 263 K). Por ello, se utiliza un Gnico condensador a 263 K (Figura 8.56)
que permite alcanzar grados de recuperacion superiores (85 % aprox.). Para recoger la
segunda fraccion de condensado si se emplean dos condensadores en serie, el primero
opera a 283 K a partir de calor residual y el segundo a 263 K (Figura 8.57). En este
segundo condensado, si se alcanzan grados de recuperacion adecuados con esta
disposicion de los condensadores permitiendo reducir el consumo energeético del proceso.
En la planta de produccién el condensador a 263 K empleado para recoger la primera
fraccion y el condensador a 263 K en serie con el de 283 K para la segunda fraccion serian
el mismo.
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Figura 8.56. Diagrama de flujo propuesto para la condensacién de la primera fraccién (z;.= 0 -400
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Figura 8.57. Diagrama de flujo propuesto para la condensacién de la segunda fraccién (¢4.; > 400s)
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i) Primera fraccion de condensado rica en acetona.

Las presiones parciales en el efluente de la columna se presentan en la Figura 8.58.
La presion parcial de acetona en el efluente es practicamente nula a partir de los 400 s de
desorcidn, ya que, el 98 % de la acetona del sistema ha sido evaporada en ese instante. La
masa desorbida y la composicion del efluente de la columna durante estos primeros 400
s de desorcion se muestra en la Tabla 8.55. A partir de estos datos se simula la etapa de
condensacion en Aspen Plus® a 263 K obteniendo la concentracion y recuperacion de
cada componente en el liquido condensado (Tablas 5.66-5.67).

; _ -6 3 _
25001 | Q,=33310°mYs Ty, =333K
20004 1| | t Acet
i 12 fraccion ButOH
| —— EtOH+AA+AB
< 1500
o
N
[l
1000 -

= “22fraccion

0 2000 4000 6000
t(s)

Figura 8.59. Perfiles de presion parcial de cada compuesto en el efluente de la columna.

Tabla 8.54. Masa desorbida y fracciones masicas acumuladas desde los 0 a 400 s de desorcion.

— 0-tdes = 0-tges — O-tges — O-tges — O-tges — O-tges — O-tges
tdeS mliq descalc Acet calc Y ButOH calc Y EtOH calc y AA calc y AB calc y Agua calc y Aire calc

() 10°(kg) (kgkg) (kgke) (kekg) (kgke) (kgke) (kgkg) (kekg)
100 4,48 0,034 0,040  0,00098 0,000054 0,00078 0,11 0,82
200 443 4,43 0,026 0,037  0,00088 0,000051 0,00072 0,10
300 4,38 0,020 0,034  0,00081 0,000048 0,00068 0,10 0,85
400 4,33 0,016 0,032  0,00075 0,000047 0,00065 0,09 0,86

Tabla 8.55. Composicion de la primera fraccion de condensado (z4.; = 0-400s).

ey S cen  wbw A 9@ iom
(6) (okeke) (okgke) (okgke) (okghke) (hkgke) (% kgke)
100 19,8 16,3 0,7 0,03 0,4 37,3
200 16,1 17,2 0,7 0,03 04 34,5
300 14,0 17,6 0,7 0,03 0,5 32,9
400 11,9 18,0 0,7 0,03 0,5 31,1
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Tabla 8.56. Recuperacion de cada compuesto en el condensador de la primera fraccién (0-400s).

tis RecS™  Reciidy  Recldly RecSh®  RecSyd Recfjorré‘.1 - Recggg
s ) (%) (%) (%) (%) (%) (%)
100 85,6 99,2 94,7 99,9 99,8 91,4 98,6
200 85,2 99,0 94,5 99,9 99,8 92,0 98,6
300 84,3 98,9 94,1 99,9 99,8 92,0 98,5
400 83,3 98,7 93,7 99,9 99,8 92,1 98,4

La concentracion de acetona disminuye con el tiempo de desorcion de acuerdo a
su presion parcial en el efluente de la columna. A los 400 s la concentracion de acetona
en el liquido condensado es del 12 % en peso y le corresponde una recuperacion del 83
%. Esta corriente se enviaria a una columna de destilacion para separar la acetona en este
punto del proceso. El producto pesado de esta columna presentaria una mezcla rica en
butanol (20 % en peso aprox.) que seria purificada posteriormente.

il) Segunda fraccién de condensado rica en butanol.

La masa desorbida y la composicion del efluente de la columna que se alimenta al
condensador se muestra en la Tabla 8.57. A partir de estos datos se simula la etapa de
condensacion en Aspen Plus® empleando dos condensadores en serie, el primero trabaja
a 283 K y el segundo a 263 K. La masa y composicion del condensado en funcion del
tiempo de desorcion se presenta en la Tabla 8.58. La fase organica y acuosa presentes en
el condensado se separan mediante decantacion a 298 K. La evolucion de la masa y
composicion de ambas fases con el tiempo de desorcion se recoge en las Tabla 8.59-60.
Los valores de recuperacion de cada compuesto condensado en funcion del tiempo de
desorciodn se presentan en la Tabla 8.61. A partir de estos datos se calcula la produccién
de butanol y productividad en funcion del tiempo de desorcion (Tabla 8.62-63). La Figura
8.60 presenta la evolucidn con el tiempo de desorcion de la composicion, recuperacion,
produccion y productividad de butanol y organicos totales condensados.
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Tabla 8.57. Masa desorbida y fracciones masicas acumuladas en efluente de la columna a partir de

400s.
Laes Miiq des cale y ,«g;?tef:alc _lgxft(gi-[ calc y lgtgle-[s calc y ﬁzd;lc _:gdcezllc Y zggszscalc _/gi_rtgeZalc
() 107 (kg) (kgkg) (kgkg) (keke) (kgkg) (kekg) (kgkg) (kgkg)
500 0,04 0,0012 0,021 0,00073 0,000037 0,00053 0,083 0,89
800 0,16 0,00062 0,020  0,000638 0,000037 0,00052 0,083 0,89
1200 0,31 0,00047 0,020  0,000525 0,000037 0,00051 0,082 0,90
1500 0,41 0,00040 0,019  0,000460 0,000037 0,00051 0,082 0,90
2500 0,77 0,00026 0,018  0,000312 0,000037 0,00049 0,080 0,90
3600 1,17 0,00019 0,017  0,000224 0,000039 0,00050 0,080 0,90
5000 1,62 0,00013 0,015  0,000161 0,000039 0,00050 0,079 0,91
6500 2,12 0,00010 0,014  0,000123 0,000041 0,00050 0,079 0,91
8000 2,58 0,000082 0,012  0,000099 0,000043 0,00050 0,078 0,91
9500 3,03 0,000069 0,011  0,000083 0,000046 0,00050 0,078 0,91
11000 3,43 0,000059 0,010  0,000071 0,000049 0,00050 0,077 0,91
12500 3,78 0,000052  0,0089  0,000063 0,000054 0,00049 0,075 0,92
14000 4,07 0,000046  0,0081  0,000056 0,000062 0,00047 0,073 0,92
15500 4,29 0,000042  0,0073  0,000050 0,000073 0,00045 0,070 0,92
Tabla 8.58. Composicion de la segunda fraccién de condensado.
tes Y dhwon <ok xR MR e mig10°
() (%kekg) (%kgke) (%kgkg) (%kgky) (%kgke) (%kgke) (ko)
500 0,6 19,7 0,6 0,04 0,5 21,4 0,04
800 0,3 19,4 0,5 0,04 0,5 20,7 0,2
1200 0,2 19,0 0,4 0,04 0,5 20,2 0,3
1500 0,2 18,7 0,4 0,04 0,5 19,9 0,4
2500 0,1 17,9 0,3 0,04 0,5 18,9 0,8
3600 0,1 17,1 0,2 0,04 0,5 17,9 11
5000 0,07 15,9 0,1 0,04 0,5 16,7 1,6
6500 0,05 14,6 0,1 0,04 0,5 15,3 2,1
8000 0,04 13,3 0,09 0,05 0,6 14,0 2,5
9500 0,04 12,1 0,08 0,05 0,6 12,8 3,0
11000 0,03 11,0 0,07 0,06 0,6 11,8 3,3
12500 0,03 10,2 0,06 0,07 0,6 10,9 3,7
14000 0,02 9,5 0,05 0,08 0,6 10,2 4,0
15500 0,02 9,0 0,05 0,10 0,6 9,8 4,2
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Tabla 8.59. Composicion de la fase organica de la segunda fraccion de condesado.

o AT A e e
(6)  (%kgkg) (nkgkg) (%Hkgke) (% kg/kg) (B kgkg) (kg m('i%m
500 1,0 73,1 0,9 0,06 15 0,007 67
800 0,5 73,8 0,8 0,06 15 0,03 66
1200 0,4 74,1 0,6 0,06 15 0,1 65
1500 0,4 74,3 0,6 0,06 1,6 0,1 65
2500 0,2 74,6 0,4 0,06 1,6 0,1 63
3600 0,2 74,7 0,3 0,07 1,7 0,2 60
5000 0,1 74,7 0,2 0,07 19 0,2 57
6500 0,1 74,7 0,2 0,08 2,0 0,2 52
8000 0,08 74,5 0,1 0,08 2,2 0,2 46
9500 0,07 74,4 0,1 0,09 2,4 0,2 40
11000 0,06 74,3 0,1 0,1 2,5 0,2 33
12500 0,05 74,1 0,09 0,1 2,7 0,1 26
14000 0,05 74,0 0,09 0,1 2,8 0,1 21
15500 0,05 73,9 0,08 0,2 2,9 0,1 16

Tabla 8.60. Composicion de la fase acuosa de la segunda fraccién de condensado.

f. acu

R PO O o D
() (%kgkg) (%kgke) (%kgkg) (%kgke) (%kgkg)  (kg) f;j‘)’“
500 0,5 8,0 0,5 0,03 0,3 0,03 33
800 0,3 7,9 0,5 0,03 0,3 0,1 34
1200 0,2 7,9 0,4 0,03 0,3 0,2 35
1500 0,2 7,9 0,3 0,03 0,3 0,3 35
2500 0,1 7,9 0,2 0,03 0,3 0,6 37
3600 0,1 7,8 0,2 0,04 0,3 1,0 40
5000 0,1 7,8 0,1 0,04 0,4 14 43
6500 0,0 7,8 0,1 0,04 0,4 19 48
8000 0,0 7,8 0,09 0,05 0,4 2,3 54
9500 0,0 7,8 0,07 0,05 0,4 2,8 60
11000 0,0 7,8 0,06 0,06 0,5 3,2 67
12500 0,0 7,7 0,06 0,06 0,5 3,5 74
14000 0,0 7,7 0,05 0,08 0,5 3,9 79
15500 0,0 7,7 0,05 0,09 0,6 4,1 84
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Tabla 8.61. Recuperacion de cada compuesto en la segunda fraccion de condensado.

taes  Recind  Recimby  Recidh  Recihd  Recip®  Reclly  Recipa
©) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%)
500 51,9 97,8 83,4 100,0 100,0 95,1 97,8
800 51,5 97,6 83,1 100,0 99,9 96,0 97,9
1200 50,9 97,5 82,6 100,0 99,9 96,2 98,2
1500 50,8 97,4 82,5 100,0 99,9 96,3 98,1
2500 49,8 97,2 81,8 100,0 99,9 96,3 98,4
3600 49,4 97,0 81,6 100,0 99,9 96,4 97,9
5000 48,5 96,6 81,0 100,0 99,9 96,2 98,0
6500 479 96,3 80,6 100,0 99,9 95,9 97,9
8000 471 95,8 80,1 100,0 99,9 95,6 97,9
9500 46,1 95,3 79,4 100,0 99,9 95,1 97,9
11000 447 94,7 78,3 100,0 99,9 94,6 97,9
12500 43,3 94,1 77,2 100,0 99,9 94,1 97,8
14000 41,8 93,5 76,0 100,0 99,8 93,5 97,7
15500 40,4 92,8 74,8 100,0 99,8 92,9 97,6

Tabla 8.62. Produccion especifica de butanol y organicos totales en la segunda fraccion de
condensado y en su fase orgénica.

te  PESMStci  Phpia.  Plopeicte  Phogerc
(s) (kg/kg,.o) (kg/kg,..) (kg/kg,..) (kg/kg,..)
500 0,0021 0,0014 0,0022 0,0014
800 0,0080 0,0053 0,0086 0,0055
1200 0,015 0,010 0,016 0,010
1500 0,020 0,013 0,021 0,013
2500 0,036 0,023 0,038 0,023
3600 0,052 0,031 0,055 0,032
5000 0,067 0,038 0,071 0,039
6500 0,080 0,042 0,084 0,043
8000 0,089 0,041 0,094 0,043
9500 0,095 0,038 0,10 0,039
11000 0,098 0,032 0,10 0,034
12500 0,10 0,026 0,11 0,027
14000 0,10 0,021 0,11 0,021
15500 0,10 0,016 0,11 0,017
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Tabla 8.63. Productividad especifica de butanol y organicos totales en la segunda fraccion de
condensado y en su fase orgénica.

taes PS3SH cale P ocr%ngt calc P éu?ggl-l cale P offgrtgot cale
() (Ke/kgh) (Kg/kg, o h) (Ke/kg,  h)  (Kg/kg, b))
500 0,0012 0,0018 0,0012 0,0019
800 0,0042 0,0064 0,0042 0,0069
1200 0,0074 0,011 0,0074 0,012
1500 0,009 0,014 0,009 0,015
2500 0,013 0,021 0,013 0,022
3600 0,016 0,026 0,016 0,027
5000 0,016 0,028 0,016 0,029
6500 0,015 0,028 0,015 0,030
8000 0,013 0,028 0,013 0,029
9500 0,010 0,026 0,010 0,028
11000 0,0080 0,024 0,0080 0,026
12500 0,0059 0,022 0,0059 0,024
14000 0,0042 0,020 0,0042 0,022
15500 0,0030 0,019 0,0030 0,020

La concentracion de butanol en el condensado disminuye con el tiempo de
desorcién. La concentracion de butanol y de organicos totales es muy similar indicando
que este condensado presenta principalmente butanol. El grado de recuperacién es mayor
para los compuestos mas pesados (butanol, acido acético y butirico) y menor para en los
compuestos mas ligeros (acetona y etanol). Se observa que la recuperacion disminuye con
el tiempo de desorcidn, especialmente en el caso de los compuestos mas ligeros.

La produccién especifica de butanol en el condensado (PES S} aic) aUMenta con
el tiempo de desorcion y la produccién especifica de butanol en la fase orgéanica del

cond

condensado (PEg,ion calc) Presenta un maximo. Las productividades de butanol en el

;- f . , .
condensado y en su fase orgénica (Psoom caic Y PEgoci eac ) describen méximos con el
tiempo de desorcion.
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Figura 8.60. Composicién, produccion y productividad de butanol y organicos totales en la segunda
fraccién de condensado
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La evolucion de la energia de compresion y de refrigeracion con el tiempo de
desorcion se presenta en la Tabla 8.64. A partir de estos datos y aplicando el balance de
energia descrito por la Ec. (8.13) se determina la energia consumida en el proceso por kg
de butanol condensado (E,.,). Se aplica de nuevo la funcion objetivo descrita por la Ec.
(8.14) determinando que el tiempo de desorcidn 6ptimo para esta etapa es igual a 3600 s
(Figura 8.61). Finalmente, se muestran un resumen de la pureza producto, produccion
especifica, productividad y consumo energético en el proceso propuesto (Tabla 8.65)

Tabla 8.64.Consumo energético del proceso y resultados de la funcion objetivo.

tdes Weomp Heong Epeta P o B
()  MIkgg o) MIkgg o) Mgy o) (kngutOH/ MIkg )
500 0,1 1,3 1,6 0,00076
800 0,1 1,4 1,6 0,00263
1200 0,1 15 17 0,00437
1500 0,1 15 1,7 0,00529
2500 0,1 1,6 19 0,00703
3600 0,1 1,7 2,0 0,00787
5000 0,2 19 2,2 0,00727
6500 0,2 2,1 2,4 0,00607
8000 0,2 2,4 2,7 0,00467
9500 0,2 2,7 3,1 0,00338
11000 0,3 3,0 3,4 0,00232
12500 0,3 3,3 3,8 0,00153
14000 0,3 3,7 4,3 0,00098
15500 0,3 4,0 4,7 0,00063
(@) (2Q9\9_
2 5
@ \I
2 g
uf |_|J§
e B N —
0 5000 10000 15000 Qg 0 5000 10000 15000
te (5) tes (5)

Figura 8.61. (a) Estimacion del consumo energético (Eneta) Y (b) optimizacion del tiempo de
desorcion de la segunda fraccion de condensado.
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Tabla 8.65. Principales parametros estimados del proceso.

Condiciones de operacion

L=0,1 m T=333 K fads = 3600 s

0,.=33310°ms Thes= 333 K fgren=80's

0, =1,67-10° m/s f4es = 3600 s
Alimento

x3im = 0,28 % kg/kg xdim =1%kghkg  x3m —0,082 % kg/kg

XA =0,1 % kg/kg xaim = 0,1 9 kg/
Resultados del proceso
Parametro Valor
X eate (% kg/kg) 11,9
Xt cale (% kg/kg) 18,0
XOs tot cale (%o ke/kg) 31,1
X ate (% kg/kg) 01
Xt cale (% kg/kg) 17,1
XOus ot cale (%o keg/kg) 17,9
Xion e (% ke/kg) 74,7
Xt sie (% kg/kg) 7.9
PER e (kg/kg, ) 0,0070
PEgoreale (kekg,,) 0,062
PEGg torealc (kgkg,) 0,072
PR e (kg/(kg, h) 0,0035
PEior” (ke/(kg,, h) 0,031
Piig o (kg/(kg,, h) 0,036
Epee " (MI/(kgg op) 2,4
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9. Carbon activado Filtrasorb® 400

9. PROCESO DE ADSORCION-DESORCION CON CARBON ACTIVADO
FILTRASORB®400 COMO ADSORBENTE.

9.1. Determinacion del volumen muerto de la instalacion (Vm).

Se ha obtenido el volumen muerto de la instalacion (Seccion 4.5) con la columna
llena de bolas de vidrio de geometria esférica y tamafio de particula (250 pm) similar al
tamafio de particula de carbon. Se obtienen dos curvas de rotura a diferente caudal
empleando una disolucion de 2 % kg/kg de butanol en agua (Figura 9.1).

1,0 [els]alalalals
DDDgBQQG .
/[] O O/
d g
O/
I
o
g2 /
=< o
\% 0,5 1
"N"XE T —0—-Q,=333:10° ms
—0— Q= 167-10° m’ls
O
0,0{000-0 '
0 300 600 900 1200
tads (S)

Figura 9.1. Curvas de rotura de butanol sobre la columna cargada con bolas de vidrio.
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El volumen muerto se determina a partir del tiempo medio estequiométrico (7)
segin describe la Ec. (9.1). El volumen muerto medio es igual a 6,87-10° m3

_ e 2=l
Vi = Qg 1= Q4 [tsat - .[ i.a“m dt] Ec. (9.1)

0o i

9.2. Adsorcion en fase liquida.

9.2.1. Curvas de rotura monocomponentes.

Se han realizado experimentos de adsorcion de butanol sobre carbon activado
F400® empleando mezclas de butanol-agua con diferente composicion. Se emplea la
Instalacion Ay las etapas experimentales se resumen en: (i) acondicionamiento del lecho
a 298 K con agua durante 2 h para eliminar el aire del sistema y estabilizar la temperatura,
(if) bombeo la mezcla alimento a la columna hasta alcanzar la saturacion del lecho a 298
K. A lo largo del experimento se recogen muestras a la salida de la columna, que una vez
analizadas mediante GC-FID, permiten determinar la curva de rotura del compuesto(s)
en cada experimento. (iii) Una vez finalizado el experimento, se regenera el lecho
alimentando aire y aumentando la temperatura. EI procedimiento experimental de los
ensayos de adsorcion esta descrito detalladamente en la Seccion 4.3. Las condiciones
experimentales empleadas se recogen en la Tabla 9.1 y las curvas de rotura de butanol se

€q )

presentan en la Figura 9.1. La capacidad de adsorcion de butanol en el equilibrio (g5 o1y

se calculada mediante la Ec. (9.2) y se presenta en la Tabla 9.1.

Tabla 9.1. Condiciones experimentales y capacidad de adsorcion de butanol sobre carbon activado
F400® a 298 K.

im 8 3
Exp KBy 10° Oy, 10 Do 10
(kgkg) (mifs) (kglkg )

1 0,05 3,33 66,25
2 0,1 3,33 94,2
3 0,2 3,33 127,4
4 0,5 3,33 179,4
5 1,2 1,67 204,0
6 2,0 1,67 213,7

- 264 -



9. Carbon activado Filtrasorb® 400

sat
15

alimy sat z=L alim
Qliqpliq(xi t - j %; dt) —Vmp"qu Ec. (9.2)
eq _ 0 ' '
g =
mS
N A N
@9 @ZA = —O—Exp1l @9 —%—Exp 4 ﬁ
N , —O—Exp2 % | | —x—Exp5 @
IA —/A—Exp 3 —H—Exp6 X
2l A 7
—_ & —_ & =2
> & ' > Qg
X O < S
S A (=) X
~ / 3 i XK
= QO qg(gng - ,\9 us) X
T Q'\/ A ; Q |
RSIRN 0 5
Lao | ¢ Y- n
< A = X
&7 A o 0o X
$ [ 9 o
Q~ ] i O[dj[ﬁ]/
QQ_Q — T T T T T T
\ 4000 6000
Q@ 0 10000 20000 30000
tads (S) tads (S)

Figura 9.2. Curvas de rotura de butanol sobre carb6n activado F400® a 298 K.

9.2.2. Isoterma de adsorcion monocomponente.

A partir de los resultados del balance de materia se construye la isoterma de
adsorcion de butanol sobre carbén activado F400® en fase liquida a 298 K (Figura 9.3).

0.3 1
i
2
=<, 0.2-
Q
a
o
4
N—r
I
- % 0.1 O Experimental (298 K)
mUm Langmuir
Freundlich
—— Langmuir-Freundlich
—— Redlich-Peterson
0.0 . .
0.00 0.01 0.02

Xeq (kgButOH/kgliq)

ButOH

Figura 9.3. Isotermas de adsorcion de butanol en fase liquida sobre carbdn activado F400®a 298 K.
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La isoterma de butanol sobre carbon activado F400 a 298 K presenta un caracter
favorable que corresponde con isotermas de Tipo L segun la clasificacion de Giles y col
(1960). Se han ajustado los datos experimentales a diferentes modelos de isoterma (Tabla
9.2). Los resultados indican que los modelos de Langmuir, Langmuir-Freundlich y
Redlich-Peterson ajustan mejor debido a su capacidad para describir una capacidad de
adsorcion limite. Para el modelo cinético de adsorcion se empleara la ecuacion de

Langmuir debido a que requiere un menor nimero de pardmetros y poseen significado
fisico.

Tabla 9.2. Ajustes de las isotermas de butanol en fase liquida F400® a 298 K.
Langmuir (Ec. (3.2))

Parametro Valor
dguion KEguon/k8ea) 0,227 +0,0039
Ky (kgpon/ke5,)" 713,340 + 46,884

R’ 0,997
Freundlich (Ec. (3.4))
Parametro Valor
KE, Buton
(kg on/kee) (Kepyon/ kgliq)_l/n 0083 20,110
Nf ButoH 3,668 £ 0,472
R’ 0,964
Langmuir -Freundlich (Ec. (3.5))
Parametro Valor
Apeion Kepuon’k8a) 0,239+ 0,008
Ker, puon (Kgpon ke " 271,033 + 142,394
N[ p ButOH 1,150 + 0,091
R’ 0,998
Redlich-Peterson (Ec. (3.6))
Parametro Valor
KRrp, ButoH (kg]iq'kgca) 180,563 + 21,081
aguor (Kgp, o 'Kgjg)" 681,660 + 55,547
BautoH 0,962 + 0,034
R’ 0,997
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9.2.3. Efecto de la temperatura sobre la capacidad de adsorcion.

Se realizaron experimentos de adsorcion con una mezcla de un 1,2 % kg/kg de
butanol en agua a diferentes temperaturas. Las condiciones experimentales de los ensayos
se presentan en la Tabla 9.3 y las curvas de rotura experimentales se presentan en la Figura
9.4. Aplicando el balance de materia descrito por la Ec. (9.3) se determina la capacidad
de adsorcion de butanol en el equilibrio para cada experimento (Tabla 9.3).

Tabla 9.3. Condiciones experimentales y masa de butanol adsorbida.

i 8 3
EXp T ads x];}llt%H Qliq 10 ququtOH 10
(K) (%kgkg) ) (kgke,)
7 298 1,2 1,67 199,7
8 329 1,2 1,67 194,9
9 351 1,2 1,67 195,0
10 365 1,2 1,67 184,1
tisa'f _
Q' ,0 X_alimt_sat _Q' ,0 X_alim I XiZ . dt _V ,0 X_alim
lig/Mlig ™ i lig/Mlig ™ Xgmn m/~lig "N EC.(9.3)
Q= 0
i nL
1,0 1 N
—0—298 K :
—0—329K / /O /
~A—351K ¥ / 7
—¥— 366 K Alg

5000

Figura 9.4. Efecto de la temperatura en las curvas de rotura de butanol.

Un aumento de la temperatura de adsorcion desfavorece el equilibrio de adsorcion
conduciendo a una disminucion de la capacidad de adsorcion. Sin embargo, la pendiente
de las curvas de rotura aumenta indicando que la cinética de adsorcion mejora como
consecuencia del incremento de la difusion molecular de butanol.
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9.2.4. Curvas de rotura multicomponente.

Se ha estudiado el efecto de los componentes tipicos que presenta un caldo de
fermentacion ABE sobre la adsorcion de butanol. Se han realizado experimentos de
adsorcion empleando la mezcla de acetona-butanol-etanol (mezcla ABE) como productos
mayoritarios presentes en el caldo de fermentacion y de la mezcla ABE junto con los los
acidos precursores (acido acético y butirico) que constituyen un caldo de fermentacion
modelo. Ambas mezclas se alimentan a la columna (Instalacion A) durante un tiempo
suficiente que permita alcanzar el equilibrio. Se recogen muestras liquidas a la salida de
la columna que, una vez analizadas mediante GC-FID, permiten obtener las curvas de
rotura multicomponentes. Las condiciones experimentales empleadas en cada
experimento se recogen en Tabla 9.4 y las curvas de rotura obtenidas en cada caso se
presentan en la Figura 9.5. La capacidad de adsorcién de cada compuesto en el equilibrio
se calcula mediante la Ec. (7.10), recogiéndose los valores en la Tabla 9.4.

(@) 3,01 —0O— Acetona ®) 3,01 —O— Acetona —O— Butanol
] : t —O— Butanol ] : —A—Etanol —%— AA
o5 T —A\— Etanol 25 —<X—AB
2,04
g ]
Z 15
T ]
~ 1,0
0,5
0,0 % / . ' . ' .
0 2000 4000 6000 0 1000 2000 3000

t(s) t(s)

Figura 9.5. Curvas de rotura multicomponente sobre carbdn activado F400® a 298 K; (a) Mezcla
ABE; (b) Caldo modelo.

Etanol, acido acético y acetona se adsorben al inicio de la etapa y posteriormente
son desplazados de la fase adsorbida tanto por butanol como por acido butirico, que tienen
mayor afinidad hacia el carbon. Las campanas de desplazamiento de etanol, &cido acético
y acetona son muy acusadas y parecen indicar un mecanismo de desplazamiento en
“cascada”, donde el etanol es desplazado por el acido acético, éste por la acetona y
seguidamente ésta por el butanol y el acido butirico. El acido butirico es desplazado
minimamente por la adsorcidn de butanol, lo que evidencia la competencia entre ambos
compuestos, a pesar de que la concentracion de acido butirico es 10 veces inferior a la de
butanol. Las capacidades de adsorcion en el equilibrio indican que, en estas condiciones
experimentales el principal compuesto adsorbido en el carbon activado es butanol.
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Tabla 9.4. Condiciones experimentales, capacidad de adsorcion y selectividad en el equilibrio

Condiciones experimentales
Exp 0 10° Tags q.10° (kg/kg,,)
m’s) (K)  Acet  ButOH  EtOH AA AB
11 1,67 298 0,60 1,20 0,20 - -
12 3,33 318 0,28 1,00 0,081 0,10 0,10
Equilibrio de adsorcién
Exp 0410°  Tuas ¢;110° (kg /kg,,)
m’s) (K)  Acet ButOH  EtOH AA AB
11 1,67 298 16,0 205,0 3,2 - -
12 333 318 8,9 173,1 2,3 0,9 154
Selectividad
Exp ((21;(; /ls(;g %2; O'ButOH, Acet OBuOH, EOH ~ ®ButOH, AA  *“ButOH, AB
11 298 6,4 - 10,7 - -
12 1,67 298 54 - 6,2 18,8 1,1

Se ha calculado la selectividad del adsorbente hacia butanol respecto a cada uno
de los absorbibles en la mezcla aplicando la Ec. (9.4). Los resultados se presentan en la
Tabla 9.4, observandose que la selectividad del carbon hacia butanol respecto a etanol,
acido acético o acetona es muy alta o alta, mientras que respecto a acido butirico es
similar. El butanol y el acido butirico compiten por los centros especificos del carbon
activado, aunque como la concentracién de acido butirico en los caldos es inferior entre
2 y 10 veces aproximadamente, la adsorcion de butanol estara favorecida (Exp 12).

eq alim
(untOH /XButOH )

ApytoH,i = (q.eq/X.a"m) Ec. (94)
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9.3. Adsorcion de butanol en fase vapor: estimacion del calor de adsorcion.

Se han obtenido experimentalmente las isotermas de adsorcion de butanol en fase
vapor sobre este carbon activado F400®. El procedimiento experimental y la instalacion
empleada se describen detalladamente en la Seccion 4.3. Las capacidades de adsorcién
en el equilibrio a diferentes presiones parciales de butanol y temperaturas se presentan en
la Figura 9.6 La parte inferior de la figura recoge la capacidad de adsorcion de butanol y
la parte superior la temperatura correspondiente medida al final de cada experimento.

360 4

340 o o oo O ©

Tads (K)

320 ~

0o 330K

Langmuir
o 1 O 340 K —— Langmuir
A 350 K —— Langmuir

0 200 400 600
awon (P3)

pButOH

Figura 9.6. Isotermas de adsorcién de butanol en fase vapor sobre carbén activado F400®.

La forma de la isoterma corresponde con un Tipo | (b) segun la clasificacion de la
IUPAC, tipica de solidos microporosos como el carbon F400.

Empleando Origin 8 se realiza un ajuste multivariable de los datos experimentales
a la ecuacion de Langmuir (Figura 9.4) obteniendo los pardmetros de la ecuacion (Tabla
7.2). El calor medio de adsorcion (-AHA2S) es igual a 68,5 KJ/mol y 1,4 veces superior
al calor medio de vaporizacion de butanol (49 KJ/mol determinado con Aspen Plus®), lo
que es normal para adsorciones de caracter fisico.
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Tabla 9.5. Ajustes de las isotermas de butanol en fase vapor sobre carbdn activado F400°.
Langmuir (Ec (1.3))
Parametro Valor
Ipaon (MOlpuwon/ke ) 2,88 + 0,08
ko (Pal) 7,21-10-13 + 1,14-10-12
-AH}ES (k/mol) 68,48 + 4,50
R’ 0,967

9.4. Regeneracion mediante purga con aire y temperatura.

9.4.1. Evolucién de la masa y temperatura en el lecho.

El objetivo de estos experimentos es la determinacion del tiempo, temperatura y
caudal 6ptimos a emplear en la etapa de desorcién del lecho de carbon activado. Se ha
estudiado la forma del perfil de masa en el lecho durante la etapa de desorcion y el efecto
del caudal de aire y la temperatura final de desorcion sobre el tiempo de regeneracion. Se
han empleando mezclas butanol-agua con una concentracion de butanol del 1,2 % kg/kg
como alimento. Los experimentos se realizan en la Instalacién A y el procedimiento se
resume en la Seccidn 4.3. Las condiciones experimentales se presentan en la Tabla 9.6 y
los perfiles de masa y temperatura en el lecho en la Figura 9.8.

Tabla 9.6. Experimentos de desorcion con aire y temperatura empleando una mezcla de butanol (1,2
% kg/kg)-agua como alimento y carbén activado F-400® como adsorbente

0,1 0° mol0® Tiestin Tacsmin Tees fin~Tdes min Mg micro 10° %

mfs) (kgkkg)  (K) (K) (K) (kg/kg) (%)
1 3,33 4,6 369 332 37 0,398 53
2 6,66 4.4 369 326 43 0,440 58
3 11,10 4,3 369 317 52 0,464 61
4 11,10 4,3 325 299 26 0,398 51
5 11,10 4,3 340 305 35 0,409 54
6 11,10 4,3 354 310 44 0,438 59
7 11,10 4,3 365 314 51 0,452 61
8 11,10 4,3 374 319 55 0,459 61
9 11,10 4,3 406 325 81 0,495 70
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Figura 9.7. Evolucion de la masa y temperatura del lecho en los experimentos de desorcion de la

mezcla butanol (1,2 % kg/kg)-agua con carbon activado F-400. Efecto del Q

(@) y (c); efecto de la

aire

Tyes fin (B) Y (d); Detalle de la desorcion en microporos (e).
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En los perfiles de masa se distinguen las tres zonas caracteristicas de una etapa de
regeneracion con aire y temperatura en lecho fijo (Figura 9.7 (b)); (i) una rapida pérdida
de masa debido al drenaje del liquido en tuberias e intersticios de la columna como
consecuencia del alimento de aire, (ii) una zona de evaporacion de caracter lineal que
corresponde principalmente con el secado del liquido no ligado que ha quedado en la
superficie del adsorbente y que llena los poros de mayor tamafio y (iii) una evaporacién
mucho maés lenta debida a la desorcion del liquido ligado en los microporos. Al primer
tramo de la curva se le llamara drenaje, al segundo secado y al tercero desorcion. Los dos
ultimos s distinguen por la diferencia de velocidades de evaporacion tan notable entre
ambos. Al tiempo correspondiente a la finalizacion de la zona de secado y cominezo de
la zona de desorcidn se denomina tiempo de secado minimo.

Tanto el aumento de la temperatura final de desorcion (T fn), COMo del caudal
de aire alimentado a la columna (Q,. ), conducen a velocidades de evaporacion superiores

permitiendo reducir el tiempo de regeneracion del lecho. La diferencia observada entre la
temperatura de desorcion final y la minima (Tye fin-Tdes min) @UMeNta segun lo hace la
velocidad de evaporacion.

La concentracion del liquido en la regién microporosa tiene una composicién del
98,5 % kg/kg de butanol, tal y como se muestra en la Seccion 9.4.2. Conociendo la
composicion del liquido en la region microporosa y la masa de liquido en ella (de los
perfiles de masa en el lecho), se puede determinar la masa de butanol desorbido
(Mpuion micro)- El ratio entre la masa en microporos(mgyion micro) Y 12 masa de butanol
adsorbida en cada experimento (mpuonads), Calculada esta dltima con la Ec. (9.4)),
muestra que la masa de butanol en la zona microporosa corresponde con un 50-70 % de
la masa total adsorbida (Tabla 9.6) en funcion de las condiciones experimentales. Por lo
tanto, una parte importante del butanol adsorbido se evapora durante la etapa de secado,
indicando que la adsorcion tiene lugar en centros especificos con interacciones adsorbato-
adsorbente de intensidad diferente. Ademas, se observa como aquellos experimentos que
requieren mayor tiempo para secar el liquido en intersticios y macroporos conducen a una
menor masa de liquido ligado en microporos (Figura 9.7(e)).

A partir de estos resultados, se propone dividir ala etapa de regeneracion entre una
etapa de secado a una temperatura moderada que permitiera emplear calor residual, y una
etapa de desorcion a mayor temperaura que favorezca su cinética y disminuya los tiempos
de operacion.
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9.4.2. Composicion, produccion y productividad de los productos.

En esta seccion se estudia el efecto de algunas de las principales variables de la
etapa de desorcion sobre la composicion, produccion y productividad de los productos
condensados. Se realizan experimentos de adsorcidn-desorcion en la Instalacion A
siguiendo las siguientes etapas: (i) adsorcion de la mezcla alimento hasta saturacion, (ii)
drenaje de la columna, (iii) secado del liquido no ligado en la columna y (iv) desorcién
del liquido ligado. EIl efluente de salida de las etapas (iii) y (iv) se conecta a un
condensador que permite recoger los productos condensados. La concentracion de
orgénicos en los condensados se analiza mediante GC-FID y la de agua mediante
valoracion columbimétrica Karl-Fischer. La instalacion y el procedimiento experimental
se describen detalladamente en la Seccion 4.3 Se incluye un diagrama de flujo que
describe las corrientes y etapas estudiadas (Figura 9.9)

i) Experimentos con la mezcla de 1,2 % en peso de butanol en agua.

Las condiciones experimentales se resumen en la Tabla 9.8. El perfil de masa y
temperatura en el lecho a lo largo de las etapas de drenaje, secado y desorcion se presenta
en la Figura 9.8.

Tabla 9.7. Condiciones experimentales y resultados de pureza y recuperacion (Exp 10).

Condiciones experimentales:
Q= 1.67'10° m¥ls  T,4=332K faren = 300'S
Q. =3,33-10°m%/s tags= 5400 s
xl_gg'?gH lsec Ides+cond T sec fin Il des fin xlgg?(()iH
(% g/kg) (s) (s) (K) () (%kalkg)
1,2 12900 7200 348 393 98,5

Se emplea un tiempo de secado muy superior al minimo con el fin de asegurar la
completa evaporacién del liquido no ligado (Figura 9.8 (b)). Una vez alcanzado el tiempo
de secado establecido, se aumenta la temperatura de la columna de 323 K hasta 393 K
comenzando la etapa desorcion. En este instante se conecta el efluente de la columna al
condensador que opera a 268 K. El efluente se mantiene conectando durante 7200 s al
condensador para recoger una fraccion significativa de liquido desorbido de los
microporos. La concentracién de butanol en el condensado es del 98,5% en peso (Tabla
9.7). El proceso es capaz de incrementar la concentracion de butanol desde un 1,2% en
peso en el alimento hasta un 98,5 % en peso en los productos. Este enriquecimiento
equivale a aumentar la concentracion del alimento en 82 veces, empleando una Unica
etapa de separacion.
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Figura 9.8. Evolucion de la masa y la temperatura en el lecho a lo largo de las etapas de drenaje-
secado-desorcion con una mezcla de butanol (1,2 % kg/kg)-agua y carbén activado F-400; (b) detalle
de la etapa de desorcidn.

La masa de liquido que queda en el lecho una vez alcanzado el tiempo de secado
minimo (el “codo”) es igual a 0,395 g en estas condiciones (Figura 9.8 (b)). De esta masa,
unos 0,375 g serian de butanol suponiendo que todo el liquido posee un 98,5 % en peso
de butanol. Sin embargo, la masa de butanol adsorbida es 0,735 g segln la isoterma de
adsorcion, lo que indica que aproximadamente el 51 % del butanol ligado se evapora en
la etapa de secado.

La pendiente del perfil de masa disminuye segun avanza la etapa de desorcion,
indicando que la velocidad de desorcion va disminuyendo (Figura 9.8 (b)). Para desorber
y recuperar todo el butanol ligado habria que emplear tiempos de desorcion muy elevados
(45000 s en estas condiciones), perjudicando la productividad del proceso. Desde un
punto de vista préactico, y con el objetivo de obtener productividades adecuadas no se
desorbera completamente el butanol como ocurria en el proceso desarrollado con pellets
de silicalita (Seccion 7).
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Figura 9.9. Diagrama de flujo del proceso de adsorcién-desorcién desarrollado experimentalmente con carbén activado F400®.
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i) Experimentos con el caldo de fermentacion modelo: efecto del tiempo de
secado en la composicidn de los productos.

Se han realizado 5 experimentos de adsorcion-desorcion siguiendo las etapas
indicadas al comienzo de la seccidn y el esquema de proceso descrito en la Figura 9.9. En
este caso, se conecta el efluente de la columna durante la etapa de secado a un
condensador para estudiar la evolucion de la composicion, produccién y productividad
de organicos totales y butanol con el tiempo de secado. Seguidamente, se determina el
efecto del tiempo de desorcion sobre la composicion y produccion de butanol, evaluando
ademas la influencia del resto de compuestos en la mezcla sobre la composicion del
liquido ligado en microporos.

En la Tabla 9.8 se resumen las condiciones experimentales junto con la
composicion y masa del condensado en funcién del tiempo de secado. La evolucion de la
composicion del condensado con el tiempo de secado se presenta en la Figura 9.10.

Tabla 9.8. Evolucidn de la composicion del condensado con el tiempo de secado, empleando el
caldo modelo y carbdn activado F400® como adsorbente.

Condiciones experimentales

Op=3-33:10" m’/s Thas =318 K; xAim = 0,28 % kg/kg
0= 3:33:10° m’/s T =348 K xilim  — 1,00 % kg/kg
fags = 3600 s Tyes =401 K x3lim. — 0,082 % kg/kg
£ o = 2760 s Toona = 268 K x4m = 0,10 % kg/kg
faren = 300 s mg =3,85-10 = kg XM = 0,10 % kg/kg
Exp feec mi*°10° X505 (04 kg /kg )
(s) (kg) Acet ButOH EtOH AA AB Orgtot
11 2100 1,2 0,2 18,6 03 004 01 193
12 3720 2,4 0,1 15,9 02 0,03 009 163
13 4500 2,6 0,1 13,1 01 004 009 133
14 7500 3,1 0,09 11,0 01 003 007 131
15 10500 3,6 0,08 10,7 01 0,03 007 109
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Figura 9.10. Evolucién de la composicién del condensado con el tiempo de secado, empleando el
caldo modelo y carbén activado F400® como adsorbente.

cond sec

La concentracion de butanol en el condensado de la etapa de secado (xguiomn
disminuye con el tiempo de la etapa, desde un 19,3 % en peso a los 2100 s (35 min) hasta
un 10,7 % en peso a los 10500 s (tiempo de secado fijado por encima del tiempo de secado
minimo). El butanol es el compuesto organico mayoritario en el condensado, siendo la
suma de las concentraciones del resto de compuestos inferior al 1 % en peso.

La concentracion de butanol en los condensados (x§2135¢¢) es superior al limite de
solubilidad de butanol en agua (7,8 % estimado con Aspen Plus® a 298 K), dando lugar a
dos fases en equilibrio que se separan mediante decantacion a 298 K. La fase superior u
organica es rica en butanol (78 % en peso) y la fase inferior 0 acuosa es rica en agua (93
% en peso). La composicion y masa de ambas fases en los ensayos realizados se presenta
en la Tabla 9.9-9.10.

Tabla 9.9. Evolucion de la composicion de la fase organica del condensado con el tiempo de secado,
empleando el caldo modelo como alimento y carbén activado F400® como adsorbente.

S Toona Mg *10° xb OB (04 kg /kg)

s (K (kg) Acet ButOH EtOH AA AB Orgtot
11 2100 268 0,18 03 798 03 006 05 806
12 3720 268 0,24 02 786 02 005 05 795
13 4500 268 0,22 01 786 02 005 05 794
14 7500 268 - - - - - - -
15 10500 268 - - - - - - -
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Tabla 9.10. Evolucion de la composicion de la fase organica del condensado con el tiempo de
secado, empleando el caldo modelo como alimento y carbén activado F400® como adsorbente.

B B T M X} ' (% ke/ke)

(s) (kg) Acet ButOH EtOH AA AB Orgtot
11 2100 268 1,02 023 7,80 030 004 005 84
12 3720 268 1,80 015 740 017 003 004 78
13 4500 268 2,37 012 7,09 011 004 005 74
14 7500 268 - - - - - - -
15 10500 268 - - - - - -

Tabla 9.11. Evolucién de la produccion especifica de organicos totales (PE(%Sg?Ot) y butanol en el

condensado (PESSR,)) con el tiempo de secado, empleando el caldo modelo como alimento y carbén
activado F400® como adsorbente.

B G PEomor10 PESISI10 PEGES10 PELYE /PRSI,
(s) (kg/kg,) (kg/kg,) (kg/kg) (%)

11 2100 6,0 5,8 3,7 64

12 3720 8,7 8,4 5 60

13 4500 9,0 8,8 4,4 50

14 7500 10,5 10,3 - -

15 10500 10,5 10,3 - -

Tabla 9.12. Evolucién de la productividad (P) de organicos totales y butanol en el condensado con
el tiempo de secado, empleando el caldo modelo como alimento y carbén activado F400® como

adsorbente.

EXp Lsec Tads+dren-+sec P, C(;?g(tlotloz P ]§8?C()1H102 P éu?(gngoz

©) )y  (kg/kgh) (kg/kgh) (kg/(kg-h)
11 2100 5460/91 4,2 4 2,60
12 3720 6768/1,9 4,6 4,5 2,64
13 4500 7560/2.1 4,3 4,2 2,11
14 7500 10860/3 3,5 3,4 -
15 10500 13860/3,7 2,8 2,7 -
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Figura 9.11. Evolucién de la produccion especifica (PE) y productividad (P) con el tiempo de
desorcion empleando el caldo modelo de fermentacion (1 % kg/kg de butanol) como alimento.

La produccion especifica de butanol (PESRS,;) aumenta con el tiempo de secado
(Figura 8.24 (a) y Tabla 9.11,). La cantidad de butanol producida equivale al 96 % de los
organicos totales producidos. Tal y como indican los resultados, la masa total de liquido
condensado aumenta con el tiempo, pero su concentracion en butanol disminuye, estas

tendencias contrapuestas dan lugar a un maximo en la produccién de butanol de la fase

organica (PE, %%.) a los 4020 s (Figura 8.24 (b)). La proporcion de butanol en la fase

organica respecto al butanol total condensado disminuye segin aumenta el tiempo de
secado (Tabla 9.11). La productividad de butanol en el condensado presenta otro maximo
a los 3720 s (Figura 8.24 (a) y Tabla 9.12) y la productividad de butanol en la fase
organica también sigue esta tendencia, aunque en este caso, el maximo es muy ligero
(Figura 8.24 (c)). La presencia de estos maximos en la produccion y productividad son
muy interesantes de cara al disefio y optimizacion del proceso.
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iii) Experimentos con el caldo de fermentacion modelo: efecto del tiempo de
desorcion y de la presencia de otros adsorbatos en la composicion del liquido
en microporos.

Se ha conectado el efluente de la etapa de desorcion al condensador que opera a
268 K para estudiar la influencia del tiempo de desorcion en la composicion del
condensado Y la presencia de otros organicos en el medio sobre la composicion del liquido
en microporos (

Tabla 9.12).

Tabla 9.13. Efecto del tiempo de desorcion y de la presencia de otros absorbibles en la composicién
del liquido desorbido de microporos (etapa de desorcion).

Condiciones experimentales
Op=3:33:10" m¥/s Tos =318 K; xim = 0,28 % kg/kg
0,.=333:10° m’/s T...=348 K xiim = 1,00 % kg/kg
tags = 3600 s Teond = 268 K xiim . = 0,082 % kg/kg
tgren = 300 s mg =3,85-10 = kg X3 = 0,10 % kg/kg
teee = 10500 s x4m = 0,10 % kg/kg
Exp laes  Tdes mﬁf{’d’ 10’ X (% kg/kg)
e K (kg) Acet ButOH EtOH AA AB Agua
16 7200 401 0,16 0,01 90,2 0,05 43 44 990
17 9000 401 0,01 0,007 89,0 01 48 49 988

La concentracién de butanol en el condensado es del 90 % en peso y se mantiene
constate en el intervalo de tiempos estudiado (7200-9000 s). La concentracién de butanol
en este caso es menor a la obtenida con la mezcla de un 1,2 % en peso de butanol en agua
(Tabla 9.7), debido a la presencia de acido acético y butirico que no han sido evaporados
a latemperatura del secado. De cualquier modo, la concentracion de agua en esta corriente
sigue siendo la misma en presencia o no de otros absorbibles (1-1,5 % en peso).

La produccién especifica de butanol en la etapa de secado y en la de desorcion se
presentan en la Tabla 9.14. La mayor parte del butanol se producen en la etapa de secado
en estas condiciones. La produccion de butanol en la etapa de desorcion aumenta
incrementando el tiempo de desorcidn-condensacién, aunque también conduce a una
disminucion de la productividad del proceso en las condiciones estudiadas.
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Tabla 9.14. Produccion especifica y productividad de butanol en el proceso.

Exp tdes tads+dren+sec+des PE gﬁ?ghsec 1 02 PE I;:g?(c)ihdes 102 PE, lglrl(t)Cc)iiO 102 P é’fgfﬁo : 102
() (s)/(h) (kg/kg,,) (kg/kg ,) (kg/kg,)  (kg/(kg-h)

16 7200 20640/5,7 10,3 2,9 13,2 2,4

17 9000 22560/6,3 10,3 3,6 13,9 2,2

9.5. Estabilidad del adsorbente con el nimero de ciclos.

Se ha estudiado la estabilidad del adsorbente midiendo la evolucion de las curvas
de rotura, la capacidad de adsorcion y la recuperacién de los productos a lo largo de 7
ciclos de adsorcion-desorcion. Estos experimentos se realizan en la Instalacion A
(Seccion 4.5). El diagrama de flujo del proceso experimental se presenta en la Figura 9.12.
Las etapas seguidas son: (i) adsorcion de la mezcla alimento a 318 K hasta saturacion, (ii)
drenaje de la columna durante 300 s, (iii) secado del liquido no ligado en la columna
durante 10800 s y (iv) desorcion del liquido ligado hasta regenerar completamente el
lecho. El efluente de salida de las etapas (iii) y (iv) se conecta a un condensador que
permite recoger los productos condensados. El efluente de la etapa de secado (iii) se
conecta al condensador durante los 10800 s y el efluente de la etapa de desorcion (iv)
durante 7200 s. Las condiciones de operacion se resumen en la Tabla 9.15. La
composicion del caldo modelo alimentado es: 0,28 % kg/kg de acetona, 1 % kg/kg de
butanol. 0,082 % kg/kg de etanol, 0,1 % kg/kg de acido acético y 0,1% kg/kg de acido
butirico.

Tabla 9.15. Condiciones experimentales de los ciclos de adsorcién-desorcion con el caldo modelo
sobre carbon activado F400®.

Etapa 0 (m’/s) T (K) £(s)
Adsorcion  3,33-10% (lig) 318 4200
Drenaje 3,33-10°¢ (aire) 318 300
Secado 3,33-10° (aire) 348 10500
Desorcion  3,33-10° (aire) 401 54000
Condensacion  3,33-10° (aire) 268 10500 (sec) / 7400 (des)

Se recogen curvas de rotura en ciclos de adsorcion-desorcion alternativos (Figura
8.25). Las capacidades de adsorcion en el equilibrio calculadas con la Ec. (7.10) se
presentan en la Tabla 9.16 y en la Figura 9.14.
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Figura 9.12. Diagrama de flujo del proceso de adsorcién-desorcion empleado experimentalmente en los ciclos con caldo de fermentacion modelo y carbon
activado F400® como adsorbente.
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Figura 9.13. Evolucién de las curvas de rotura con el nimero de ciclos de adsorcion-desorcidn,
empleando caldo de fermentacién modelo como alimento y carb6n activado F400® como adsorbente.
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Las curvas de rotura en los diferentes ciclos son practicamente coincidentes
(Figura 9.13). A consecuencia, la capacidad de adsorcion de cada compuesto permanece
similar en los experimentos realizados, indicando que no existen fenomenos de
desactivacion para este niumero de ciclos y en las condiciones de operacion empleadas
(Tabla9.16.). La suma de las capacidades de adsorcion de acetona, etanol y acidos (25-10
3 kg/kgea aprox.) equivale al 15 % de la capacidad de adsorcion de butanol (172-107
ka/kgca aprox.), por lo que el proceso retira principalmente butanol del medio en estas
condiciones.

Tabla 9.16. Capacidad de adsorcién de cada compuesto en los ciclos de adsorcidn-desorcion,
empleando caldo de fermentacién modelo como alimento y carbén activado F400® como adsorbente.

q.110° (kg /kg,,)
Acet ButOH EtOH AA AB
1 9,2 176,9 2,3 1,0 158
4 5,6 168,1 1.8 1,7 17,0
7 5,6 172,3 19 15 171
Media | 6,8 172,4 2,0 1,4 16,6
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180 o
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Figura 9.14. Evolucion de la capacidad de adsorcion en el equilibrio con el nimero de ciclos de

adsorcion-desorcién, empleando caldo de fermentacion modelo como alimento y carbén activado
F400® como adsorbente.

La composicién y masa de las corrientes del proceso se detallan en las Tablas
9.17y 9.18.
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Tabla 9.17. Composicion de las corrientes del proceso en el ciclo 4, empleando caldo de
fermentacion modelo como alimento y carbén activado F400® como adsorbente. La masa y

composicion de la corriente 1y 3 estan calculadas para el tiempo de saturacién de butanol (2640 s).

Corriente % (% ke/ke) Xoguor | m 10°
Acet BUtOH EtOH AA AB Agua | (% ke/kg) | (kg)

1 | 028 100 0080 010 010 9840| 156 | 88,00

3 025 020 007 010 002 9936| 064 |7883

8 044 123 0088 0088 0093 9806| 193 | 540

o 0084 1066 0098 0027 0069 89,05| 1094 | 371
10 |0007 8897 0051 475 487 135 | 9865 | 013

Tabla 9.18. Composicion de las corrientes del proceso en el ciclo 7 empleando caldo de
fermentacion modelo como alimento y carbén activado F400® como adsorbente. La masa y

composicion de la corriente 1y 3 estan calculadas para el tiempo de saturacion de butanol (2760 s).

Corriente Xi (% ke/ke) Yorguor | m 10°
Acet ButOH EtOH AA AB Agua | (% kg/kg) | (kg)

1 028 1,00 008 010 0,10 9840 1,56 92,00
3 025 022 0074 0,093 0,030 99,33 0,67 82,82

8 039 1,11 0080 0,097 0,10 9822 1,78 5,65

9 0,075 10,27 0,099 0,035 0,077 8944 | 10,56 3,68
10 0,0073 90,18 0,051 4,32 442 1,02 98,98 0,16

El condensado de la etapa de secado presenta una concentracion media de
organicos del 10,8 % en peso. EI componente principal de este liquido es butanol, con
una concentracion media del 10,5 % en peso. El condensado de la etapa de desorcion
presenta una concentracion de organicos del 98,9 % en peso que se mantiene constante

en los ciclos estudiados.

La recuperacion de cada compuesto en las corrientes del proceso ha sido calculada

con la Ec. (9.5). Los resultados se presentan en las Tablas 8.19-20

Reciglobal —

tS
Piq Q“qj xdt+m’x’ + m°x’ +m

ty

10,10
Xi

100

1

1

m-x
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Tabla 9.19. Recuperacion de los compuestos en cada corriente del proceso en el ciclo 4, empleando
caldo de fermentacion modelo como alimento y carbén activado F400® como adsorbente.

Corriente Rec (% ke/ke) Recorg ot
Acet BUtOH EtOH AA AB | (% kg/kg)
1 - - - - - -
3 79 18 81 81 17 36
8 10 8 5 8
9 45 30
10 0 13 7 9
Total 90 83 93 94 32 82

Tabla 9.20. Recuperacion de los compuestos en cada corriente del proceso en el ciclo 4. Caldo
modelo de fermentacion empleado como alimento (1,6 % kg/kg de organicos y 98,6 % kg/kg de

agua) y carbén activado F400® como adsorbente.

Corriente Rec, Co ke/ke) Recorg
Acet BUtOH EtOH AA AB | (% kg/kg)
1 - - - - - -
3 80 20 81 84 27 38
8 8 7 6 7
9 41 5 1 3 27
10 0 16 0 7 8 11
Total 89 84 92 98 44 83

La recuperaciéon de los compuestos se mantiene en los ciclos estudiados. Las
pérdidas observadas se deben a varios motivos: (i) la presion de vapor de cada compuesto
a la salida del condensador, (ii) parte del liqguido en microporos no se recupera en el
condensado de la etapa de desorcion porque requerira tiempos de condensacién muy
elevados vy (iii) la eficiencia del condensador es baja y no permite alcanzar el equilibrio
termodinamico debido a que esta disefiado a mano. Las pérdidas se pueden disminuir
mejorando el disefio del condensador y recirculando el efluente del condensador a la
columna durante la etapa de desorcion, tal y como se propone para el proceso con pellets
de silicalita (Seccion 7.10).
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9.6. Cinética de adsorcion.

9.6.1. Determinacion de la dispersion axial (Dv).

Antes de ajustar las curvas de rotura de butanol sobre el carbén activado F400®
es necesario determinar la dispersion axial (DL) en el volumen muerto de la instalacion.
La dispersion axial ocurre tanto en el volumen intersticial del lecho de adsorcion como
en el volumen de tuberias y huecos que hay antes y después del mismo. Para tener esta
consideracién en cuenta en el modelo (Seccién 5.1) se afiade a la longitud de lecho de
adsorcion (longitud activa) una longitud equivalente al volumen de tuberias y huecos que
hay antes y después del lecho (longitud inactiva). En esta longitud inactiva

(4”—) se asume que el sélido no es poroso y por tanto no hay ni flujo hacia los poros ni

adsorcion. El valor de la longitud inactiva (AL ) ha sido determinado mediante la Ec.
(9.6).

B (Q,iqtm)/S,-le(<9,+(1-a3|)<9p

&

AL

Ec. (9.6)

Se ajustan los dos experimentos de adsorcion realizados con la mezcla de 2 % en
peso de butanol en agua con la columna cargada de bolas de vidrio. Las dos curvas de
rotura se ajustan aceptablemente con un valor de D, igual a 3-10°° (Figura 9.15).

1,0 1 =

D =3-10°m’s

O Q= L67:10° ms
O Q;=333-10° ms
—— Modelo

0,0

0 300 600 900 1200
tads (S)

Figura 9.15. Determinacion de la dispersion axial (D) con carbén activado F400® a 298K.
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9.6.2. Simulacion de las curvas de rotura monocomponente.

El modelo cinético se describe en detalle en la Seccion 4.1. Las propiedades de la
mezcla ( Py, t4iq Y Dii) asi como del lecho se recogen en laTabla 5.1. La densidad de la

mezcla (997 kg/m?) se asume contante en el intervalo 0-2 % kg/kg de butanol.

El coeficiente transferencia de materia global desde la capa limite a los

macroporos (k™M) se determina mediante la Ec. (8.9).

1 1 N 1 Ec. (9.7
kilim+macro ki”m kimacro C'( ' )

El coeficiente de transferencia de materia en la capa limite (k}im) se calcula
aplicando la ecuacion propuesta por Dwivedi and Upadhyay (Ec. (7.12)).

Hiig
S, =——— Ec. (9.8
Hiiq Piig D (©8)

. u 0,765 0,365j. Re= Pigdpl .
é 5c2% | Re®® R |’ ’

siendo la g viscosidad dindmica de la mezcla (kg/(m s)), Dm; la difusividad
molecular de cada compuesto i en la mezcla (m?/s), y dp el didmetro de particula (375-10°
®m). Los datos de viscosidad y difusividad ser recogen la Tabla 5.1.

El coeficiente &
(Defi ™) con la Ec. (8.11):

se calcula a partir de la difusividad efectiva en macropororos

5 Dm.aCrO D "8
kimam:—Ref; donde; Dj7°= mrl : Ec. (9.9)

p

siendo 7 la tortuosidad en canales, Ry el radio de particula y & la porosidad de
particula (0,354). Para la tortuosidad se emplea un valor tipico de 2.

La isoterma de equilibrio de adsorcion ajustada con el modelo de Langmuir (Tabla
9.2) se introduce en el modelo cinético.
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Se realiza previamente un andlisis de sensibilidad para determinar el efecto de los
pardmetros cinéticos sobre las curvas simuladas (Figura 9.16): (i) el incremento del
coeficiente en microporos (k,;-10)tiene un efecto despreciable, (ii) el incremento del
coeficiente en la fase fluida (k%imlo) tiene un efecto muy pequefio y (iii) el incremento de
la difusividad efectiva en macroporos (Dgf;"°-10) tiene un efecto notable. Por tanto, la
resistencia a la transferencia de materia tiene lugar principalmente en los macroporos.

o
3% —— Referencia
S _

QQ_ T T T T T T T

Q

IND 2000 4000 6000
tads (S)

Figura 9.16. Analisis de sensibilidad.

Las curvas de rotura experimentales se ajustan satisfactoriamente con el modelo

propuesto (Figura 9.17). Los parametros cinéticos se obtienen minimizando el coeficiente
de correlacion R?

o
N % Expé
o Exp 5
fH Exp6
<y | —— Modelo 0
= QQ'\’ Modelo
= 1| —— Modelo
=)
X
N—r

S 0 10000 20000 30000 N 2000 4000 6000
tads (S) tads (S)

Figura 9.17. Curvas de rotura de butanol experimentales y simuladas
sobre carbon activado F400® a 298K.
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Tabla 9.21. Pardmetros cinéticos y coeficientes de correlacion en la adsorcion monocomponente de
butanol sobre carbén activado F400® a 298 K.

Xialim Qli 108 k}im+macr0
O hkeke) @i (m2y 0 R
1 0,05 3,33 4,35 0,1 (~0) 0,95
2 0,1 333 435 01(-0) 085
3 0,2 333 435 01(~0) 082
4 0,5 3,33 4,35 0,1 (~0) 0,95
5 1,2 167 427  01(~0) 0,91
6 2,0 167 427  01(~0) 091

9.7. Cinética de desorcion.

9.7.1. Simulacion de los perfiles de masa y temperatura en el lecho.

Se emplea el modelo descrito en la Seccion 4.2. Los parametros de ajuste son: (a)
la masa inicial en el lecho una vez la instalacién se ha drenado (mo), (b) el coeficiente de
transferencia de materia global de la capa limite a los macroporos (A™™<), (c) el
término pre-exponencial del coeficiente de transferencia de masa para el butanol ligado
(ks0) y (d) el coeficiente de transmision de calor de la pared al gas (hw).

El parametro (mo) podria estimarse tedricamente asumiendo que los intersticios
entre particulas estan secos después del drenado y Unicamente los poros del adsorbente
estan llenos de liquido. Sin embargo, los valores de mo observados experimentalmente en
los perfiles de masa son superiores a los valores teoricos, indicando que una cantidad de
liquido intersticial permanece ligada a la superficie externa del carbén una vez se ha
drenado la instalacién. Experimentalmente se observa como el valor de mo varia
notablemente con el caudal de aire alimentado, y, por el contrario, el efecto de la
temperatura de operacion es poco apreciable.

El pardametro kso es empirico (Delage y col. 2000) y desconocido para el sistema
en estudio. El pardmetro de hy puede estimarse mediante correlaciones bibliograficas (Da
Silva y Rodrigues 2009; Park y col. 2000), aunque conducen a valores poco precisos, por
lo que suele determinarse mediante el ajuste de los datos experimentales.
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La cantidad de butanol que se evapora en la region de microporos es inferior a la
masa de butanol de butanol adsorbida calculada con el balance de materia (Seccion 9.4.1).
Esto indica que le butanol se adsorbe en centros especificos energéticamente diferentes y
parte del butanol adsorbido se evapora a lo largo de la etapa de secado. Para tenerlo en
cuenta en el modelo de desorcion, se multiplica la capacidad de adsorcién de butanol
experimental en cada experimento por un factor experimental de igual a 0,62. Este factor
permite diferencia la cantidad de butanol que se encuentra adsorbida en microporos de la
que se encuentra adsorbida en poros de mayor tamario.

Los parametros de ajuste se estiman minimizando el coeficiente de correlacion de
. 2 2 . .
los perfiles de masa y de temperatura (Rjasa ¥ Riemp ). LOS perfiles experimentales y

simulados se presentan en las Figura 8.42 y los pardmetros cinéticos determinados en la
Tabla 8.45.

Tabla 9.22. Parametros cinéticos y coeficientes de correlacién en la etapa de desorcion, empleando
una mezcla de butanol (1,2 % kg/kg)-agua como alimento y carbén activado F400® como

adsorbente.
EXp Qaire 1 06 Tdes fin my- 103 k‘“m+macro 10° kso hw R2 th

mis) (K (kgkg)  (MYS) () WAMTK) T _
1 3,33 369 5,6 2,1 15 20 0.972 0,995
2 6,66 365 4,6 3,5 15 23 0,947 0,992
3 11,10 369 4,3 4,7 15 26 0,906 0,994
4 11,10 325 4,3 2,8 15 26 0,957 0,957
5 11,10 340 4,3 3,2 15 26 0,968 0,995
6 11,10 353 4,3 3,5 15 26 0,933 0,994
7 11,10 366 4,3 4,7 15 26 0,908 0,993
8 11,10 375 4,3 4,7 15 26 0,874 0,991
9 11,10 405 4,3 4,7 15 26 0,833 0,983

Valores medios 0,911 0,988
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Figura 9.18. Ajustes de los perfiles de masa y temperatura en el lecho durante la etapa de purga con
aire empleando mezclas butanol-agua como alimento.

El coeficiente de transmision de calor (4, ) y el global de transferencia de materia

desde la fase fluida a los macroporos (k™™ aumentan con el caudal de aire debido
al incremento de la turbulencia en el sistema y consiguiente reduccion de las resistencias
en la capa limite.

Ademas, el coeficiente global de transferencia de materia desde la fase fluida a los
macroporos (k' ™™*<™) disminuye en los experimentos de menor temperatura. Esta
disminucion se atribuye a la menor difusividad molecular de los compuestos que

perjudica el transporte de materia.

Los ajustes de temperatura ajustan peor a los datos experimentales, aunque el
modelo es capaz de describir en todos los casos el minimo de temperatura. Las razones
de estas discrepancias se atribuyen principalmente al hecho de emplear una fuerza
impulsora tedrica y sencilla (7, - 7,,) para definir la transmision de calor en el sistema.
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Ademas, se supone que la temperatura de la pared (Tw) es constante, lo que probablemente
no se cumpla a lo largo de todo el experimento. Los ajustes de los perfiles de masa en los
experimentos de mayor temperatura (Exp 8 y 9) también empeora, lo que se atribuye a
esta misma razon. A pesas de estas diferencias, el modelo predice la velocidad de secado,
la de desorcion y el minimo de temperatura, en general, con suficiente precision. El
coeficiente de correlacion medio en los ajustes de masa es de 0,916 y en los de
temperatura es 0,988.
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10. CONCLUSIONS

The aim of this work is to develop an experimental study of the butanol recovery
from aqueous mixtures, model fermentation broths and real fermentation broths by
adsorption-desorption cycles. The adsorption step takes place in liquid phase and the
regeneration of the adsorbent in carried out with hot air (Thermal Swing Adsorption
(TSA)). Three commercial adsorbents were used in this research: silicalite (in pellets
form), resin SP207® and activated carbon F400®. A full model was developed to
evaluate the productivity, recovery and energy consumption of the process proposed.

The proposed hydrophobic adsorbents adsorbed selectively butanol in the
equilibrium despite the presence of acetone, ethanol and acids in the typical
concentrations in fermentation broths. The multicomponent equilibrium isotherm for
acetone, butanol, ethanol, butyric acid and acetic acid on resin SP207® were obtained and
fitted satisfactory to the extended Langmuir model.

The butanol adsorption equilibrium isotherms in vapour phase were obtained for
the three adsorbents. These equilibrium experimental data were fitted to the Langmuir
model in order to calculate the enthalpy of adsorption, parameter required for the kinetic
study of the regeneration step. The results showed a higher enthalpy of adsorption for the
butanol-silicalite system (69.8 kJ/mol), followed by butanol-activated carbon (68.5
kJ/mol) and butanol-resin SP207® (59.5 kJ/mol).
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The mass profiles and temperature in the bed during the regeneration step were
obtained experimentally. The effect of the purge air flow rate (3.33-1.10-10° m%s) and
final desorption temperature (314-406 K) on regeneration time were evaluated. The
regeneration time decreased notably with higher air flow rate or temperatures.

In the regeneration experiments with activated carbon F400® and resin SP207®,
the evaporation rate of unbound liquid was much higher than the evaporation rate of
bound, giving a regeneration step divided in two regions: drying of mainly unbound liquid
and desorption of bound liquid. From this results, it was concluded that the drying step
can be performed at lower temperature (about 323-343 K) with the possibility of using
waste heat. However, the slow rate of desorption required higher temperatures (403-423
K) which also involved higher energy costs. The micropore structure with high adsorbate-
solids interaction gives these two evaporation regions.

The evaporation rate of unbound and bound liquid was similar when resin SP207®
was used as adsorbent and the required temperatures for developing the whole
regeneration were much lower (323-343 K). In this case, only one region for bound and
unbound liquid was observed due to the macroporous structure of the adsorbent with a
low adsorbate-solid interaction.

The purity of the desorbed products was determinated experimentally by
condensation. The purity of butanol using silicalite as adsorbent was 98 % w/w from
butanol (0.5-2 % wi/w)-water mixtures. These results showed the high concentrating
capability of the proposed process using silicalite in only one adsorption-desorption cycle.

When resin SP207® was used as adsorbent, the purity of butanol in the final
product ranged between 21-10 % w/w. Although, the butanol purity with resin SP 207®
was much lower than for silicalite or activated carbon, the regeneration step was carried
out in milder conditions (lower energy consumption).

The regeneration-condensation step developed for activated carbon F400®
involved two butanol-riched condensates; (i) the first one with a butanol concentration of
21-10 % w/w during the drying step and the second one (ii) with a butanol concentration
of 90-98.5 % in weight depending on feed composition.
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The recovery, specific production and productivity of butanol and total organics
in the proposed processes were determined using the condensation experimental data. The
specific production increased with the time until butanol was totally desorbed. The
recovery degree depended of the condensate composition and the condensation
temperature. The evolution of experimental butanol productivity with the regeneration
time presented a maximum value, which is very interesting for the design and
optimization of the proposed processes.

The condensates with a butanol concentration above 7.5 % in weight presented
two immiscible phases: (i) one butanol-riched phase with a 78 % in weight and (ii) an
aqueous phase with a 7.5 % in weight of butanol. Experimentally, these two phases were
separated by decantation at 298 K. The productivity of the butanol-riched phase presented
a maximum value with the regeneration time.

After developing 50 adsorption-drying-desorption experiments with fresh
silicalite, a decrease of butanol equilibrium adsorption capacity was observed. Although
the butanol adsorption capacity was rapidly stabilized running 100 cycles more with a
constant adsorption capacity. In this plateau, the butanol adsorption capacity of
deactivated silicalite was a 12 % lower than the one for fresh silicalite. After 150
experiments, the butanol adsorption capacity decreased again, but this time it was not
observed any stabilization of adsorption capacity. This deactivation phenomenon is
attributed to a coking process probably caused by the pellet binder. The deactivated
silicalite was calcinated at 823 K recovering fully its capacity, but only for a few cycles.

A long adsorption-desorption cycle study was carried out with the process
proposed with resin SP207®. The adsorption-desorption steps were performed at 323 K
without complete regeneration of the adsorbent. The incomplete regeneration avoids the
accumulation of non-volatile compounds such as glucose in the column, which hinders
the access of molecules to the porous of material. Model fermentation broths with a
glucose concentration between 0- 10 % w/w and a real fermentation broths were used as
feed. Glucose did not have effect on the stability of adsorbent and the butanol adsorption.
The working capacity of the column kept constant in all cases independently of the
composition of fed mixture. The recovery, production and productivity of butanol and
total organics kept constant with the number of cycles too.
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The adsorption equilibrium capacity and the condensed products properties kept
constant in the adsorption-drying-desorption experiments developed with activated
carbon F400® and a model fermentation broth (0 % glucose) as feed.

A mathematical model based on mass balances was applied to describe the
dynamic of the column during the adsorption step. In this model was considered the Fick’s
law for the transport in macropores and a Driving Linear Force (LDF) approach for the
transport in micropores. The butanol-water breakthrough curves obtained with silicalite
were satisfactory simulated with this model obtaining the adsorption kinetic.

Another adsorption model was developed to simulate mono and multicomponent
breakthrough curves. In this case, a LDF approach is used for the transport in macropores
and the micropores (or adsorbed phase). In competitive adsorption experiments, the
breakthrough times and shape of the curves for butanol, butyric acid, acetic acid and
ethanol were simulated quite well. However, the simulated acetone curves did not depict
accurately its displacement.

A mathematical model based on mass, energy and momentum balances was
applied to describe the dynamic of regeneration step of the three adsorbents, estimating
the kinetic parameters of this step. In the validation of this model is considered the
concentration of the components in the condensates estimated by Aspen Plus®.

The energy requirement of the adsorption-desorption process proposed for
silicalite and resin SP270® were estimated. Besides de desorption time were optimized.
When silicalite was used as adsorbent, the energy cost was 3.4 MJ/kgeuon producing a
product with a 98.0 % w/w butanol. When resin SP207® was used as adsorbent, the energy
cost was 2.1 MJ/kgeutor producing a product with a 17.3 % w/w of butanol. The butanol
productivity is higher with resin SP270® than with silicalite.
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arp
c*

macro
C

di
dp
Dm,i

pmacro
efi

DL
E

E
Timin

Timin

f lim+tmacro
i

hw
AH ligado
i

no ligado
AH,

coeficiente del modelo de isoterma de Redlich-Peterson.
concentracion de adsorbible una vez alcanzado el equilibrio de
adsorcion (kg/kg).

concentracion en los macroporos (kg/kg).

didmetro del lecho

diametro de particula (m).

difusividad molecular de cada compuesto i en la mezcla (m?/s).
difusividad efectiva en macroporos de cada compuesto i (m?/s).
coeficiente de dispersion axial (m?/s).

error relativo (%).

error relativo medio (%)

error relativo entre la temperatura minima registrada en el lecho
experimentalmente y el valor obtenido mediante simulacion (%).
error relativo medio entre la temperatura minima registrada en el
lecho experimentalmente y el valor simulado (%).

factor de ajuste del coeficiente de materia externa
coeficiente de trasmision de calor de la pared al gas (W/(m-K))

entalpia de adsorcién del compuesto i kg/kg

entalpia del compuesto i no adsorbido (kJ/mol).
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klim+macro
i

ks

Miiq ligado+ no ligado
my

cond
liq sec

cond
liq des

coeficiente de transferencia de materia externa global (m/s)

coeficiente de transmision de materia del gas a la fase
adsorbida(1/s).
coeficiente pre-exponencial de ks (1/s).

coeficiente exponencial de Ky (kg/kg, . )/(kg kg )
constante de la isoterma de Henry (kg kg, )/(kg kg, )
constante de la isoterma de Langmuir (kgi/kghq)'1

constante de la isoterma de Freundlich (kgi/kgres)/(kgi/kghq)”n

constante de la isoterma de Redlich-Peterson

masa de liquido ligado y no ligado en la columna (kg)

masa de liquido ligado y no ligado en la columna justo después de
drenar la instalacion (kg)

masa de liquido recogido en el condensador durante la etapa de
secado (kg).

masa de liquido recogido en el condensador durante la etapa de
desorcion (kg).

masa de compuesto i en la fase o corriente j (kg)

exponente de la isoterma de Freundlich.

exponente de la isoterma de Redlich-Peterson.

longitud del lecho (m).

longitud correspondiente al volumen muerto de la instalacién (m).
posicion radial en una esfera (m)

radio externo (m)

coeficiente de correlacion.

namero adimensional de Reynolds

recuperacion del compuesto i en la corriente u operacion j.
seccion transversal del lecho (m?)

capacidad de adsorcidn del compuesto i en el equilibrio o
simplemente capacidad de adsorcion (kgi/kgs) o (moli/kgs)
incremento de la capacidad de adsorcién del compuesto i en el
equilibrio (kg/kgs)

capacidad de saturacion en la isoterma de Langmuir para el
compuesto i (kgi’kgs) o (moli/kgs)

capacidad o concentracién media de compuesto i en microporos
(kgi/kgs)

caudal volumétrico de aire (m3/s)

caudal volumétrico de liquido (m3/s)
tiempo (s).
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T, ads

T des fin

Z —
TZ =0,9
des
T des min
Sc
]
p;

tiempo de la etapa de adsorcién (s).

tiempo de drenaje con aire (S).

tiempo de desorcion con aire (S).

tiempo de condensacion (s)

tiempo del ciclo completo de adsorcion-desorcion (S)

tiempo muerto de la instalacion (s)

tiempo estequiométrico de la curva de rotura (s).

tiempo que tarda el frente liquido en alcanzar la salida del lecho en
los experimentos ciclicos con regeneracion incompleta (s).
tiempo de saturacion para el compuesto i (S)

temperatura (K).

temperatura de adsorcion (K).

temperatura del lecho cuando finaliza la desorcion o simplemente
temperatura de desorcion (K)

temperatura del lecho en la etapa de desorcion medida en la
posicién z/L = 0,9.

temperatura minima a lo largo de la etapa de desorcién (K).
namero adimensional de Schmidt.

presion parcial del compuesto i en la corriente j.

produccion especifica del compuesto i en la corriente o fase j
(kg/kgs)

productividad del compuesto i en la corriente o fase F (kg/(kgs-h)
velocidad superficial de la fase liquida (m/s)

velocidad intersticial de la fase fluida (m/s)

composicion del compuesto i en la corriente o fase j (kg/kg 0 %
ka/kg)

composicion del compuesto i en macroporos (kg/kg)
composicion media del compuesto i en macroporos (kg/kg)
coordenada axial.

Subindices y superindices.

alim
aire
ads
calc
cond
col
exp
des
fin
entrada
f. acu

alimento

aire en el sistema.

etapa de adsorcién.

valor calculado o simulado.
condensado o condensador.
columna.

valor experimental.

etapa de desorcion.

valor final.

valor a la entrada del proceso.
fase rica en agua del decantador.
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f. org

i

ini

J

lig

ligado
min

no ligado

Org. tot

S

salida

Simbolos griegos:
Yo

U
i
&
a

Abreviaturas
AA
AB
Acet
ButOH
EtOH
Exp
Pellets de silicalita
Resina sepabeads®
Carbén activado
Filtrasorb® 400

fase organica o rica en butanol del decantador.

componente del sistema (acetona, butanoal, etanol, &cido acético, &cido butirico,
agua o aire).

valor inicial.

cualquier corriente, fase o etapa del proceso.

liquido

liquido adsorbido.

valor minimo.

liquido no adsorbido.

Compuestos organicos absorbibles (acetona, butanol, etanol, &cido acético y
acido butirico)

sélido adsorbente (pellets de silicalita, resina SP207® o carbdn activado
granular F400®)

valor a la salida del sistema.

densidad (kg/m°)
viscosidad
selectividad del componente A respecto del componente .

parametro de la isoterma de Redlich-Peterson.
porosidad de particula

porosidad de lecho

tortuosidad entre canales

Acido acético

Acido butirico

Acetona

Butanol

Etanol

Experimento

Silicalita o sil.
SP-207 Resina SP-207 o res.

Carbon activado F-400 o ca.
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