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Resumen

Diseno y analisis de pervaporaciéon dinamica para separa-
cion de etanol-agua

Una de las principales desventajas de la produccion de bioetanol por fermentacion es que
el producto la inhibe. Por ello, actualmente se esta desarrollando e implementando la per-
vaporacion in situ para la eliminacion del etanol durante el proceso de fermentacion. Como
tecnologia de membranas, la pervaporacion se utiliza para mejorar la producciéon de etanol
porque no afecta a los microorganismos. La pervaporacion tiene numerosas ventajas sobre
los procesos convencionales; sin embargo, puede mejorarse intensificando el proceso, concre-
tamente, mediante una intensificacion dindmica que no implique grandes alteraciones en los
sistemas existentes. En este trabajo se desarrolla un modelo dinamico para analizar el fun-
cionamiento periodico de un médulo de pervaporacién que utiliza una membrana de PDMS
para la eliminacién de etanol. Las variables estudiadas para conseguir la intensificacion fue-
ron el tiempo de uso del modulo y el tiempo de recuperacion de la membrana. Se compara el
flujo medio de etanol y la composicién media de etanol en el permeado con una operacion pe-
riddica y convencional. Como resultado, se muestran las condiciones de operacion periodica
para una mejor productividad y se propone una configuraciéon del médulo de pervaporacion
de pervaporacion para implementar una operaciéon dinédmica. Este estudio muestra como la
forma de operar un sistema puede mejorar significativamente su productividad.

Palabras clave: Pervaporacion dinamica, Operaciéon peridédica, Modelado matemético, In-
tensificacion de procesos.



Abstract

Design and analysis of dynamic pervaporation for ethanol-
water separation

A major disadvantage of bioethanol production by fermentation is that the product inhibits
it. Thus, it is currently developing and implementing in situ pervaporation for the removal
of ethanol during the fermentation process. As a membrane technology, pervaporation is
used to improve ethanol production because it doesn’t affect microorganisms. Pervapora-
tion has numerous advantages over conventional processes; however, it can be improved by
intensifying the process, specifically, by dynamic intensification that does not entail major
alterations to existing systems. Herein, a dynamic model is developed to analyze the perio-
dic operation of a pervaporation module using a PDMS membrane for ethanol removal. The
variables studied to achieve the intensification were the usage time of the module and the
recovery time of the membrane. The average flux of ethanol and the average composition
of ethanol in the permeate with a periodic and conventional operation are compared. As a
result, periodic operating conditions are shown for better productivity and a pervaporation
module configuration is proposed to implement a dynamic operation. This study shows how
the way a system is operated can significantly improve its productivity.

Keywords: Dynamic pervaporation, Periodic operation, Mathematical modelling, Process
intensification
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Resumen

En busca de una estrategia para la mitigacion del medio ambiente, se han aumentado los
esfuerzos para la produccion sostenible de energia. Los biocombustibles son recursos reno-
vables que se han establecido como una alternativa viable de los combustibles fosiles. El
bioetanol es uno de los biocombustibles mas empleados para reducir el consumo de gasolina
y la contaminaciéon ambiental. Sin embargo, su producciéon se ve limitada por la inhibicién
por producto que se presenta en el proceso de fermentacion. Por lo tanto, mantener una baja
concentracion de bioetanol en el fermentador permitiria aumentar la conversion del sustrato
en alcohol. Para la remocion de bioetanol del fermentador se ha estudiado la pervaporacion
con membranas hidrofébicas. Con esta tecnologia de membranas es posible implementar la
remocion del bioetanol in situ del caldo de fermentacion durante el proceso sin causar algin
efecto nocivo a los microorganismos. La intensificacion del sistema integrado fermentacion -
pervaporacion, podria aumentar su implementacion al reducirse el area de membrana y el
consumo energético del proceso.

En este trabajo se desarrolld6 un modelo dinamico para realizar un analisis de intensifica-
cién con operacion periddica de un sistema de pervaporacion. Para predecir el equilibrio en
la interfaz alimento-membrana se sintoniz6 el modelo termodindmico de Flory-Huggins. Se
ajustaron dos modelos, uno para una membrana selectiva al agua (PVA) y otro para una
membrana selectiva al etanol (PDMS). Se observé que el valor de los parametros estimados
depende de la funcién objetivo y del método de optimizacion empleado.

A partir de datos experimentales de la densidad de flujo (flux) a diferentes condiciones de
alimentaciéon para una membrana de PDMS, se desarrollé el modelo dinamico. Primero se
realiz6 una estimacion de pardametros con el modelo estéatico para simplificar la sintonizacion
del modelo en estado transitorio. Se llevaron a cabo miltiples optimizaciones en diferentes

zonas de busqueda y se seleccion6 el modelo que se ajustaba a la tendencia dinamica de la
densidad de flujo.

A partir del modelo dinamico sintonizado, se analiz6 el efecto de la operacion dinamica en el
modulo de pervaporacion. Para recuperar las condiciones de la membrana donde la densidad
de flujo es mayor, se realiz6 un anélisis de sensibilidad para el tiempo de uso y el tiempo
de recuperacion de la membrana. Para la operacion periddica se determiné la densidad de
flujo promedio de etanol y la composicion promedio de etanol en el permeado para compa-
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rarse con el proceso convencional. Como resultado se obtuvo una ventana operativa donde
es posible aumentar la densidad de flujo de etanol promedio hasta un 160 % con respecto a

la operacién convencional.

Los resultados encontrados en este trabajo mostraron el gran potencial de la intensificacion
por operaciéon periddica y un amplio rango de posibilidades para su ejecucion. Este estudio,
no solo analiza la pervaporacién como un sistema de separacion eficiente, sino que también
muestra como la forma en la que se opera puede mejorar significativamente su productividad
sin hacer cambios significativos en el diseno del proceso.



1 Introduccidn

Debido al crecimiento constante de la poblacion y al aumento en la industrializaciéon, los
efectos del deterioro del medio ambiente han sido mas notorios y se reconoce el cambio
climatico como una problemaética a nivel global (Paterson, 2017). Una de las causas del cam-
bio climético es la alta dependencia de los combustibles fosiles, en Colombia, se obtiene la
energia del carbon y el petroleo principalmente y se ha estimado que para lograr los reque-
rimientos energéticos en el ano 2050 serd necesario el uso de fuentes de energia renovable.
(Duque Escobar, 2018). Por esta razon, varias instituciones han enfocado sus esfuerzos en la
busqueda de alternativas energéticas que permitan disminuir el uso de recursos no renovables.

Teniendo en cuenta la problematica anterior, en la Agenda 2030 para el Desarrollo Sostenible
realizada por la Asamblea General de las Naciones Unidas, 3 de los 17 objetivos propuestos
estan enfocados en el desarrollo de energias limpias y mitigacion del cambio climéatico, estos
son: garantizar el acceso a una energia asequible, segura, sostenible y moderna, promover la
industrializacion inclusiva y sostenible y fomentar la innovaciéon y produccion y consumo res-
ponsable (Naciones Unidas, 2019). Ademas, entre los compromisos adquiridos por Colombia
en el marco de su ingreso a la OCDE, se encuentra la diversificacion de la canasta energéti-
ca, uno de los principales aspectos para desarrollar es la disminuciéon de uso del diésel y la
gasolina y el aumento del uso de biocombustibles (Sarmiento et al., 2015). Estas iniciativas
mencionadas van alienadas con el PAED (Planes y Acuerdos Estratégicos Departamentales)
para el departamento de Caldas, uno de los focos estratégicos que se plantean en CTel es
el desarrollo del sector biotecnologico para disminuir el dafo del medio ambiente (Tama-
yo Arias et al., 2016). Todo esto indica que la mitigacion del cambio climéatico es un tema de
gran importancia, particularmente la preocupaciéon por el uso de combustibles provenientes
de fuentes no renovables y el interés de generar tecnologias més eficientes.

El aumento de la demanda global en energia y la falta de disponibilidad de recursos alter-
nativos a los combustibles fosiles, ha hecho que el consumo energético de diferentes procesos
sea un factor clave al momento de implementar mejoras y disminuir los costos de operacion.
Reducir el consumo energético generaria un sistema que disminuye el impacto ambiental fa-
voreciendo la viabilidad econémica del proceso. Por ejemplo, dentro de las alternativas para
generar procesos con menos consumo energético se tiene el uso de tecnologias que mitigan
la huella de carbono y la implementacion de procesos intensificados que permiten tener un
mejor rendimiento (Prado-Rubio, 2015). La intensificacion de procesos se define como un



desarrollo de la ingenieria quimica que conduce a una tecnologia mas pequena, mas lim-
pia, segura y mas eficiente energéticamente (Reay et al., 2013). De manera particular estas
estrategias pueden aplicarse en la produccion de compuestos de valor agregado como los
biocombustibles, que al ser fabricados a partir de recursos renovables son una alternativa
interesante a los combustibles provenientes de recursos fosiles.

Los biocombustibles presentan ventajas como la contribuciéon a la disminucion de emision de
COs, reduccion de la dependencia de importacion de combustibles y generacién de oportu-
nidades de desarrollo a nivel rural (Sepilveda et al., 2017). Sin embargo, la industrializacion
de los biocombustibles se ha visto restringida pues la separacién tiene un alto consumo ener-
gético, que representa alrededor el 20 % del costo total de produccion como es el caso del
butanol (Xue et al., 2013).

Actualmente, uno de los biocombustibles con mayor demanda es el bioetanol, en Colombia la
demanda mensual para el ano 2018 fue de 40 millones de litros, pero la producciéon nacional
fue de 24 millones de litros aproximadamente segtun lo reportado por la Federacion Nacional
de Biocombustibles (FNB, 2018). Para suplir la demanda nacional se realizan importaciones
desde Estados Unidos principalmente, por lo cual es necesario hacer que el proceso de pro-
duccion de bioetanol sea mas competitivo al aumentar el nivel de producciéon y mejorar los
costos de operacion, especialmente en el proceso de separacion, ya que para obtener bioetanol
de alta pureza (99 %) en las etapas de destilacion y adsorcion se requiere de un gran gasto
de energia (Shin et al., 2019).

Dado que el reto en la ingenieria moderna es reducir el costo de energia, aumentar la con-
version y minimizar el espacio, las tecnologias que involucran membranas aparecen como
una opcion atractiva (Lopez-Zamora et al., 2013). Dentro de las opciones de tecnologia de
membranas para biocombustibles la pervaporaciéon es una de las dreas mas activas en in-
vestigacion y se ha demostrado que este proceso es un componente muy valioso para las
separaciones quimicas (Ahmad y Lone, 2012). La ventaja durante la pervaporacion es que
solo es necesario evaporar una fraccion de la mezcla lo que implica que el consumo de calor
latente es menor al de la destilacion, lo cual es una ventaja significativa cuando se desea
separar aze6tropos o mezclas de componentes con puntos de ebullicién cercanos (Echeva-
rria Villa et al., 2018). Ademaés, es un método de separacion con varias aplicaciones como la
deshidratacion de disolventes organicos, la eliminaciéon de compuestos orgénicos de corrientes
acuosas diluidas y separacion de mezclas organico-organico (Fu et al., 2014).

A pesar de todas las ventajas ambientales y econémicas ya expuestas, las operaciones con
membranas se han visto limitadas por la disminucién del flujo de permeado debido a la in-
crustacion de ciertos componentes en la membrana. Esta situacion puede ser contrarrestada
usando operaciéon dinamica puede compensar el ensuciamiento e incluso generar un proceso
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intensificado o con una mayor eficiencia (Diaz et al., 2017). En varios procesos con membra-
nas se ha aplicado la operaciéon dinamica, como es el caso de la microfiltraciéon empleando
filtros de membrana vibratorios que generan una separaciéon mejorada de las suspensiones de
ensuciamiento y unidades de ultra y microfiltracion donde se produce una operacion diné-
mica mediante la limpieza de la membrana hidraulica a través del lavado a contracorriente
(Prado-Rubio et al., 2011).

Teniendo en cuenta que la producciéon de biocombustibles puede mejorarse a través de proce-
sos intensificados, el uso de tecnologia de membranas y la implementacion de una operaciéon
dindmica, es posible analizar diferentes estrategias combinadas para mejorar los procesos de
produccién de los biocombustibles. Por tanto, este trabajo se enfoca en la necesidad de opti-
mizar la separacion y purificacion de bioetanol mediante el analisis de operacion dinamica en
procesos alternativos tecnolégicamente viables en cuanto al factor ambiental y econémico.
La operacién dindmica consiste en realizar la intensificacion del proceso con un cambio en la
estrategia de funcionamiento y/o el control del sistema para obtener una mejora sustancial en
las eficiencias del proceso (Yan et al., 2018). Especificamente, se estudiara la pervaporacion
como tecnologia que contribuye de una forma directa a la mitigacion del cambio climéatico
tanto en su forma de operaciéon como en su producto final y con una aplicacién potencial
para muchos otros procesos biotecnologicos.

Una vez conocidas y analizadas las condiciones en las que el proceso de separacion de bio-
etanol se opere de forma dindmica, se podra determinar si es posible mostrarse como un
producto realmente competitivo con respecto a los combustibles fosiles desde varios aspectos
ambientales y econémicos al brindar posibles soluciones que permitan contribuir a superar los
problemas en el procesamiento actual del bioetanol. Para esta investigacion se propone una
aproximacion basada en modelos con el fin de disenar y evaluar la operabilidad del proceso
de pervaporacion en estado dindmico. Como resultado del anélisis de operabilidad, es posi-
ble determinar condiciones para las cuales el proceso es més eficiente y con menor consumo
energético. Un analisis basado en modelos presenta grandes ventajas debido a que permite
enfocar los esfuerzos experimentales en las condiciones mas favorables de las operaciones y
determinar de qué forma la operacion dindmica puede generar mejoras en la separacion y
purificaciéon de biocombustibles como el bioetanol. Esto permitiria mostrar la produccion de
bioetanol como una alternativa viable y muy interesante para la diversificaciéon de la canasta
energética.

1.1. Biocombustibles

El crecimiento industrial a nivel mundial, el aumento en la demanda del consumo energético
y el uso desmedido de recursos fésiles han generado un dano considerable del medio ambiente
(Beltran Gomez et al., 2016). Para el 2020, la Agencia Nacional de Hidrocarburos (ANH)
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reporté que Colombia cuenta con reservas de 2041 Mbl de petréoleo y 3163 Gpc de gas y con
una produccion anual de 323 Mbl de petroleo y de 391 Gpe de gas (ANH, 2020). De acuerdo
a esto, la ANH estima que la duracion de estas reservas es de 6.3 anos para el petroleo y
8.1 afios para el gas (ANH, 2020). Al tener una cantidad limitada de estos recursos se en-
cuentra en riesgo la oferta energética y se genera la necesidad de establecer alternativas a
los combustibles de origen no renovable (Sarmiento et al., 2015).Por lo tanto, la busqueda
de alternativas para generar energia de forma renovable y a su vez ambientalmente viable
ayudaria la mitigacion de los problemas planteados anteriormente. Dentro de las fuentes
alternativas de energia mas interesantes por su cardcter renovable estan los biocombustibles.
Estos pueden ser producidos a partir de residuos orgénicos, lo cual es un enfoque innova-
dor en la soluciéon de problemas relacionados con la gestion de desechos, la dependencia de
combustibles fosiles y las emisiones de gases de efecto invernadero (Stephen y Periyasamy,
2018). Segun Stafford et al. (2017), las tecnologias comercialmente disponibles mas comunes
para la transformacion de residuos en biocombustibles son:

e Produccion de bioetanol y biobutanol a partir de residuos agricolas por hidroélisis y
fermentacion.

e Produccion de biogas a través de digestion anaerobia.

e Producciéon de biodiesel mediante procesos de transesterificacion de aceites.

En la Figura 1.1 se muestran los tres posibles procesos de conversion que pueden ser em-
pleados para la transformacion de residuos organicos a biocombustibles. La transformacion
bioquimica permite la generacion de biogas y biohigrogeno a partir de digestion anaerobia
y fermentacioén anaerobia, respectivamente. Dentro de los procesos fisicoquimicos, estan la
transesterificacion para produccion de biodiesel y la fermentacion para producciéon de bioeta-
nol. Finalmente, se muestra que la produccion de carbén a partir de torrefaccion de residuos
lignoceluldsicos y la gasificacion para generar gas de sintesis hacen parte de las transforma-
ciones termoquimicas.

1.1.1. Clasificacion general de los biocombustibles

En la Tabla 1.1 se muestra una clasificacion general para los biocombustibles de acuerdo
a la materia prima empleada en su produccion. Para los biocombustibles de primera gene-
racion, se emplean cultivos alimenticios lo que hace que se generen problemas de seguridad
alimentaria y por lo tanto una limitaciéon en el acceso a las materias primas. Por otro lado,
la produccion de biocombustibles de segunda generacion esta comercialmente establecida y
se usa para generar principalmente biodiesel y bioetanol. Los combustibles de segunda gene-
racion provienen de materiales no comestibles como los desechos orgéanicos, lo cual presenta
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Transformacion de residuos organicos a
biocombustibles

Digestion anaerobia para
la produccion de biogas.

Fermentacion anaerdbica
para la produccion de bio-

Transesterificacion para
la produccion de
biodiesel.

Fermentacion para la
produceion de bicetanol.

Termoquimica

Torrefaceion de residuos

— lignocelulosicos a carbon

como combustible

Gasificacion para

'— producir gas de sintesis/

hidrogeno. biocombustibles liquidos.

Figura 1.1: Procesos de conversion de residuos organicos en biocombustibles. Adaptado de
Stephen y Periyasamy (2018)

una gran ventaja con respecto a los biocombustibles de primera generacion ya que la dispo-
nibilidad de la materia prima es mucho mayor. Ademas, dentro de los biocombustibles que se
pueden obtener de segunda generacion se encuentran el biodiesel, bioetanol, biohidrégeno,
dimetilfurano y biobutanol. Para los combustibles de tercera generaciéon se requiere como
materia prima algas y la tecnologia ain estd en investigaciéon. Uno de los inconvenientes
que se presenta con los biocombustibles de tercera generacion, es que la materia prima es
muy costosa por la tierra, agua y nutrientes que se requieren para su obtenciéon. Teniendo
en cuenta que el procesamiento de biocombustibles de primera generacion esta basada en
cultivos que compiten con los alimentos, el interés por el bioetanol de segunda generacion
estd aumentando, ya que para su fabricaciéon se usa como materia prima materiales ligno-
celulésicos no alimenticios, como los residuos agricolas, madera, papel y residuos sélidos
municipales (Saini et al., 2015). Segtin Enagi et al. (2018) el 13% de la energia primaria
mundial proviene de la biomasa y se estima que para el 2050 el 30 % del suministro mundial
de energia provenga de bioenergia, principalmente de biocombustibles liquidos.

Teniendo en cuenta los problemas ambientales presentados por los diferentes residuos, gene-
rar un procesamiento de estos para obtener un producto de valor agregado es una posible
solucion para la gestion de desechos. Sin embargo, para que esto sea viable es necesario crear
procesos eficientes que hagan que los costos de produccion de los biocombustibles sean com-
petitivos con los costos de producciéon de los combustibles fosiles (Fernandez-Linares et al.,
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Tabla 1.1: Clasificacién general de los biocombustibles de acuerdo a la materia prima. Mo-
dificado de Nigam y Singh (2011)

Primera Generacion

Segunda Generaciéon

Tercera Generacion

Materia Prima

Productos alimenticios de
maiz, trigo, yuca y aceite
vegetal fresco

Productos no comestibles
/ desechos organicos, como
residuos agricolas, foresta-
les, solidos municipales, in-

dustriales, etc.

Organismo autétrofo acua-
tico (Algas).

Estado de la

Comercialmente estableci-

En plantas piloto o en de-

En investigacion o en etapas

. das en su mayoria mostracion. de desarrollo.
tecnologia
Bioetanol, biohidrégeno, di-
Biodiesel, bioetanol, biobu- metilfurano, biodiesel de
Ejemplos tanol, bioéteres, biogas y aceites y grasas de desecho, Combustibles de algas.
gas de sintesis. diesel Fischer Tropsch y bio-
butanol.
La acumulaciéon de materias
rimas, los costos de pro-
Causa problemas de seguri- P L i P Materia prima costosa, se
. . . duccién son més altos que . .
Retos dad alimentaria y limitacio- . . requiere uso de la tierra, del
. . los de combustibles fosiles, .
nes de materias primas. . . agua y nutrientes.
tecnologias menos eficientes
y falta de politicas.
2012).

Una de las tecnologias mas destacadas para la conversion de residuos organicos en biocom-
bustibles, es la fermentacion de almidén o residuos a base de aziicar para producir bioetanol
(Stephen y Periyasamy, 2018). Nguyen et al. (2017) referencia que la produccion global de
bioetanol a partir de residuos orgénicos es de aproximadamente 1391 millones de litros/ano
de primera y segunda generacion siendo uno de los biocombustibles mas empleados. Adicio-
nalmente, se espera que el mercado mundial de bioetanol crezca a una tasa de crecimiento
anual compuesta del 4.8 % de 2020 a 2027 para alcanzar los 129,36 mil millones de dolares
en 2027 (GVR, 2020). Por tanto, la produccion de bioetanol es un mercado que se encuentra
en constante crecimiento lo que indica que su aplicacion es cada vez mayor y la necesidad
de optimizar su procesamiento también lo es.

1.1.2. Bioetanol

El bioetanol ha sido ampliamente reconocido como un combustible de transporte con atri-
butos econémicos, estratégicos y especialmente ambientales, debido a que contribuye a la
mitigacion de los gases de efecto invernadero (Saini et al., 2015). En la Tabla 1.2 se evi-
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dencian algunas de las caracteristicas més importantes del bioetanol. Aunque las ventajas
mostradas para el bioetanol son importantes, el alto consumo energético al momento de su
procesamiento en la etapa de recuperacion y separacion ha sido un inconveniente, por ejem-
plo, para destilacion extractiva el consumo de energia es de 1249 KJ/Kg de etanol producido
(Uyazéan et al., 2002). Ademas, en algunos casos, la etapa de separacion representa el 62 %
del costo total anual (Li y Bai, 2012). Debido a esto, las investigaciones se han centrado en
volver mas eficiente su produccién especialmente intensificando la etapa de separacion.

Tabla 1.2: Principales caracteristicas del bioetanol de segunda generacion

Materias primas Poder calorifico Indice Ventajas Desventajas
Reduce las emisiones
de CO; en compa-
Desechos lignoce- racion con los com- Alta energia de pro-
lulésicos, papel de . Cetano:0-54 bustibles fosiles, pue- cesamiento y requie-
. Inferior: . .
desecho, céscara de 91.3MJ /1 (Stephen y Pe- de producirse a par- re una mayor modifi-
platano, restos de N riyasamy, 2018). tir de mualtiples ma- cacion del motor pa-
) _  Superior: . . -
maiz, bagazo de cana Octano: terias primas, es un ra ser utilizado co-

de azucar, cascara de
arroz y paja de trigo
(Hafid et al., 2017).

23.6MJ/1 (Stephen y
Periyasamy, 2018).

99.5-108.6 (Stephen y
Periyasamy, 2018).

compuesto menos vo-
l1atil con un alto octa-
naje y puede mezclar-

mo combustible pu-
ro (Stephen y Periya-
samy, 2018).

se con gasolina (Staf-
ford et al., 2017).

La produccion de bioetanol de segunda generacion a partir de biomasa lignocelulésica esté in-
crementando debido a que estos materiales se encuentran en abundancia y alta disponibilidad
(Guerrero et al., 2018). Segin UNCTAD (2016), en el afio 2015 la produccion de bioetanol de
segunda generacion se implementd comercialmente y en ese mismo ano la produccion global
incremento en un 4 %, incluso cuando los precios del petroleo fueron historicamente bajos al
final del anio (REN21, 2016). Hajjari et al. (2017) reportan las empresas que fabrican bioeta-
nol a partir de residuos organicos. La multinacional espanola Abengoa es una de las que mas
capacidad instalada tiene con 95 millones de litros/afio para una de sus plantas ubicadas en
Estados Unidos y 19 millones de litros/ano para su sede en Espania. En cuanto al consumo
de bioetanol, segtin la Federacién Nacional de Biocombustibles, en Colombia para diciembre
del ano 2019 se reporté6 una demanda de aproximadamente 46 millones de litros y para el
mismo mes del ano 2020 fue de 72 millones de litros, es decir, el consumo aumenté en un
56 % (FNB, 2018).

En la Figura 1.2 se resume la informacion presentada en Aguilera et al. (2017). Alli se mues-
tra la produccion de bioetanol a partir de biomasa lignocelulésica que se da en cinco etapas
principales: a) manejo de la biomasa, b) pretratamiento de la materia prima, ¢) hidrolisis de
la celulosa y hemicelulosa, d) fermentacion y e) separacion - deshidratacion del bioetanol. La
recuperacion y concentracion es clave en la viabilidad econémica debido al bajo contenido
de bioetanol en el caldo de fermentacion (5 a 10 % en peso) que requiere una gran cantidad
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de energia para separar el bioetanol por destilacion (Guerrero et al., 2018). Dentro de los
procesos convencionales para la deshidratacion de etanol se encuentran la destilacion azeo-
tropica con ciclohexano, la destilacion extractiva con etilenglicol y la adsorciéon con tamices
moleculares (Uyazan et al., 2002). Una de las alternativas con menos consumo energético
para la deshidratacion de bioetanol es la pervaporacion, esta emplea tecnologia de mem-
branas para obtener bioetanol a un alto nivel de pureza. La separacién por pervaporacion
se basa en la diferencia del tamano molecular de los componentes de la mezcla y no en la
diferencia de volatilidades como la destilacion lo que permite que pueda ser utilizada como
un sustituto econémico de separaciones azeotropicas (Jyoti et al., 2015). Ademas, presenta
beneficios adicionales al no usar un tercer componente (como en destilacion extractiva) y te-
ner un bajo consumo energético debido a la integracion energética que puede implementarse
en los sistemas de pervaporacion (Crespo y Brazinha, 2015).

Pretratamiento de la materia prima

Manejo de 1a biomasa
* Caracterizacion de Se descompone la lignina para
solidos. acceder a la celulosa ¥ hemicelulosa. Se generan azlcares de
. Disminucién de tamafio «  Fisico + Fisico-Quimico fermentacién solubles.
de particula (molienda) * Quimico * Bioldgico * Quimica - Fisico-Quimico

* Biolégica + Biolégico

T — O

,
& ::}

]
H
i
bl

Separacion y deshidratacion Fermentacion
* Separacion del bioetanol del caldo de cultivo por Por accién de levaduras las
destilacién. hexoszas son convertidas en
* Deshidratacion del etanol que puede ser por destilacion etanol

azeotrdpica o extractiva, pervaporacidon o adsorcidén con
tamices moleculares.

Figura 1.2: Diagrama de flujo de la producciéon de bioetanol a partir de residuos lignocelu-
l6sicos. Basado en Aguilera et al. (2017)
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1.2. Pervaporacion

Muchas operaciones de separacion se llevan a cabo con membranas, el objetivo de estas es
permitir que un componente de una mezcla penetre libremente en la membrana, mientras
que impide la penetracion de otros componentes (Baker, 2012). Las tecnologias de membrana
tienen varias ventajas como estabilidad operativa, consumo energético bajo y facilidad de
integracion y control dentro de los procesos industriales (Drioli et al., 2011). Las membranas
més empleadas en pervaporacion son membranas poliméricas no porosas y se aplica para
mezclas en fase liquida (Jyoti et al., 2015). En la Figura 1.3 se muestra la seleccion del pro-
ceso de separacion con membrana dependiendo del tamano de los componentes de la mezcla.
Se muestra que para el caso de pervaporacién, el componente que permea la membrana de-
be tener un tamano molecular menor a 0.01 um, mientras que para moléculas con tamano
mayor a 0.01 um se puede aplicar ultrafiltraciéon o microfiltracion.

(um)

0.000 0.001 0.01 0.1 1.0 10 100 1000
| | | |

Qsmosis invelrsa | Ultrafiltracion Filtracion de particulas

| Nanofiltracién |

Microfiltracién

| Dialisis |

| Separacidn de gases |
1]

|Pervaporacién

Figura 1.3: Seleccion del proceso de separacion con membrana con respecto al tamano de
molecular. Adaptado de Jyoti et al. (2015).

La primera instalacion industrial de una planta de pervaporacion fue en Brasil en 1983 para la
deshidratacion de bioetanol (Nunes y Peinemann, 2007) y posteriormente fueron instalados
mas de 100 sistemas de pervaporaciéon en todo el mundo y la mayoria para deshidratacion
de solventes orgénicos (Dong et al., 2006).

1.2.1. Definicién

En un moédulo de pervaporacion se tienen dos compartimentos como se muestra en la Figura
1.4. En el lado del retenido la alimentacion liquida caliente entra en contacto con la mem-
brana y en el lado del permeado se obtiene ciertos componentes que pasan a través de la
membrana debido a la baja presion de vapor en este lado (Wang et al., 2016). La separacion
en la pervaporacion se basa en la afinidad con los materiales de la membrana y por lo tanto,
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la molécula que tiene mayor afinidad se adsorbe y difunde a través de la membrana, mientras
que las demés moléculas quedan en su mayoria retenidas (Jyoti et al., 2015). Ademaés, para
que la separacion pueda darse es necesario mantener una diferencia de potencial quimico que
se logra al generar vacio o con un gas de arrastre (Ong et al., 2016). Uno de los aspectos
mas importantes de la pervaporaciéon es que la separaciéon es proporcional a la velocidad de
permeacion de los componentes de la mezcla liquida a través de la membrana selectiva, lo
que hace posible que se puedan separar mezclas de puntos de ebullicién cercana o azedtropos
que son dificiles de separar por otros medios (Baker, 2012).

Alimento ™ ®

Membrana
densa

Pvacio

Figura 1.4: Esquema del proceso de pervaporacion al vacio.

La eficiencia de separaciéon de la membrana puede ser expresada usando la selectividad del
componente 4 sobre el componente j (;/;) como se muestra en la ecuacion 1.1 (Slater et al.,
1990):

wi /wj (1.1)
Qi = ——= :
/3 wlf/w;

w/ y wP son las fracciones mésicas de los componentes i o j en la alimentacién y el per-
meado respectivamente. Si a = 1 la separacién no ocurre y si & — oo la membrana seria
perfectamente semipermeable al componente i (Feng y Huang, 1997)

1.2.2. Deshidratacién de etanol por pervaporacion

Tradicionalmente, la pervaporaciéon ha sido aplicada en la separacion de mezclas liquidas
como la deshidratacion de solventes organicos, evaporacion de compuestos organicos vola-
tiles de soluciones acuosas y separacion de mezclas orgénicas anhidras (Wang et al., 2016).
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Sin embargo, las separaciones que se han implementado a gran escala son la deshidratacion
de alcoholes y la remocion de pequenas cantidades de compuestos organicos de agua conta-
minada gracias a que se tiene un amplio entendimiento de estos procesos (Chapman et al.,
2008). La principal aplicacion industrial de la pervaporacion es la deshidratacion de etanol
al 90-95 %, las membranas de pervaporacion que permean el agua de forma selectiva pueden
producir méas del 99.9 % de etanol a partir de estas soluciones (Baker, 2012).

Debido a que la deshidratacion del bioetanol es una de las aplicaciones més usadas en perva-
poracion se han desarrollado diferentes membranas para separar la mezcla agua-etanol. Las
membranas poliméricas y de matriz mixta son las membranas més empleadas en pervapo-
racion, en la Tabla 1.3 se muestra la informacién mas relevante de estas membranas. Las
membranas poliméricas hidrofilicas han sido las més empleadas en los procesos de perva-
poracion a nivel industrial para la deshidratacion de disolventes orgénicos ya que permiten
extraer agua con amplios rangos de flujo y selectividad (Zhao et al., 2013).

Tabla 1.3: Membranas de pervaporacion de flat sheet empleadas en la deshidratacion de

etanol.

Tipo L. Ejemplos

Caracteristicas — e
de membrana Membrana Relaciéon masica Flux FS Referencia
(Etanol/Agua) | (g/m2h) | (Agua/Etanol)

Principalmente se han usado
polimeros hidrofilicos como alcohol Pervap 2201 90/10 100 100 (Van Baelen et al., 2[)[)5)

de polivinilo, celulosa, quitosano

y alginato ya que pueden mejorar la

selectividad de la membrana a través Perfluorpolimero
L. . ) L recubierto en PAN 98.7/1.3 1650 387 (Smuleac et al., 2010)
Polimérica de interacciones de enlace hidrogeno (CMS-3)
(Bolto et al., 2009).
Estas membranas son susceptibles
a hincharse y por lo tanto se usan Polibenzoxazol . .
procesos de reticulacién para estabilizarlas (PBO) 85/15 82 8 (Ong et al., 2012)
(Bolto et al., 2011).
Fueron creadas por primera PVA / NR / zeolita 4A
vez en 1988 para aprovechar las (reticulada con 4cido 95/5 3600 300 (Amnuaypanich et al., 2009)
ventajas de las membranas inorganicas sulfosuccinico)

y poliméricas (Chung et al., 2007).
Matriz mixta | Se han usado como rellenos inorganicos CS/OA POSS 90/10 28 310 (Xu et al., 2010)

zeolitas, nanotubos de carbono de

multiples paredes, silice y 6xido de grafeno

y marcos organicos covalentes CS/ONPS POSS 90/10 41 130 (Xu et al., 2010)

(Ong et al., 2016)

FS: factor de separacién; PAN: poli (acrilonitrilo); PVA: polivinil alcohol; NR: caucho natural; CS: quitosano; OA: octa-anién;
ONPS: octa-nitrofenilo; POSS: silsesquioxano oligomérico poliédrico

1.2.3. Remocién de etanol por pervaporacion.

La produccién de etanol por fermentacion se ve inhibida por el propio etanol, esto conlleva
a una baja concentracion de etanol en el final de la fermentacion (Ji et al., 2015). Una
forma de disminuir la inhibicién y mejorar la produccion, es eliminar constantemente el
etanol del caldo de fermentacion durante el proceso (Qiu et al., 2019). La pervaporacion con
una membrana hidrofébica es uno de las aplicaciones méas prometedores para la eliminacién
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de etanol in situ durante la fermentacion, ya que no causa ningtn efecto nocivo sobre los
microorganismos y presenta un buen rendimiento de separacion (Moriyama et al., 2018).
El material hidrofébico de referencia para la recuperacion de etanol por pervaporacion es
el polidimetilsiloxano (PDMS) debido a su alta tolerancia al solvente organico y excelente
estabilidad (Fan et al., 2017). En la Figura 4.1 se muestra la configuracion de un sistema de
fermentacion de etanol integrado con pervaporacion para la recuperacion de alcohol in situ.
La solucion acuosa del biorreactor se alimenta continuamente al médulo de pervaporacion y
después es recirculada al biorreactor. En el lado del permeado de la membrana se tiene una
bomba de vacio y el vapor de permeado va a una trampa de nitrogeno liquido para enfriarse.
Cuando la concentracion de glucosa en el biorreactor disminuye, se bombea sustrato al
biorreactor Fu et al. (2016).

@,

7N

E i Modulo de
pervaporacion

S S——
=

Bomba de
vacio
Tanque de Biorreactor Trampa de Secador
sustrato nitrégeno

Figura 1.5: Sistema integrado de fermentacion-pervaporacion para la recuperacion de etanol
in situ. Modificado de Fu et al. (2016)

La pervaporacion integrada al biorreactor, desempena un papel importante en la fermenta-
cion continua gracias a que permite ahorrar energia y es rentable (Abdehagh et al., 2014). Sin
embargo, la concentracion de etanol que se recupera en la pervaporacion tiene una concentra-
cion de aproximadamente 30 % y por lo tanto es necesario realizar un proceso de destilacion
o de adsorcién por tamizado molecular para producir etanol de grado biocombustible (Fu
et al., 2016). Debido a esto, es importante mejorar el rendimiento del proceso integrado
fermentacion-pervaporacion para generar una mejor remocion del etanol. Una manera de ex-
plorar miultiples alternativas para intensificar un proceso es la implementaciéon de un modelo
del sistema. Mediante simulacién, es posible reducir los esfuerzos experimentales y ampliar
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el entendimiento del proceso analizado.

1.3. Modelos para pervaporacién

Los procesos de pervaporacion se llevan a cabo con membranas densas, es decir, no tienen
poros visibles y el transporte de los componentes en estas membranas se describe con el
modelo de solucion- difusion (Baker, 2012). El modelo de solucién-difusion es el mecanismo
més aceptado para pervaporacion y consiste en 3 etapas (Wang et al., 2016):

1. Adsorcién del componente de la alimentacion liquida en la membrana.
2. Difusién del componente permeado a través de la membrana

3. Desorcién del componente permeado en fase vapor a la salida de la membrana.

El modelo de solucién-difusion asume que, al aplicar una presiéon de vacio a través de una
membrana densa, la presiéon en toda la membrana es constante en el valor mas alto. Por
tanto, la presion dentro de la membrana es uniforme y que el gradiente de potencial quimico
a través de la membrana se expresa solo como un gradiente de concentracion (Wijmans y
Baker, 1995). Esto puede verse en la Figura 1.6 donde se muestra el esquema de permea-
cion para un solo componente de acuerdo con el mecanismo de solucion-difusion. Alli se
observa que el potencial quimico de un lado al otro de la membrana es continuo porque los
componentes en la interfaz estan en equilibrio con el material de la membrana (Baker, 2004).

Solucion de

1

1
! d Membrana | Vapor
alimentacion !

permeado

Actividad del solvente —— —
(}’i xi) \

— X —

Figura 1.6: Permeacion de un componente a través de una membrana de acuerdo al mode-
lo de transporte de soluciéon- difusion en pervaporacion. Adaptado de (Baker,
2004)
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Segun lo reportado por Baker (2012), la base para la descripcion matematica de la difusion
en membranas esta en que las fuerzas impulsoras de presion, temperatura, concentracion y
potencial eléctrico estan relacionados y que, por lo tanto, la fuerza impulsora general que
produce el movimiento del componente permeado es el gradiente en su potencial quimico.
Este gradiente, determina la densidad de flujo a través de la membrana. El modelamiento
de la densidad de flujo, es una parte fundamental del modelado del médulo de pervapora-
cion porque determina el desempeno del proceso. De acuerdo con el gradiente de potencial
quimico, la densidad de flujo del componente i puede expresarse como:

dp;
LM

Ji=—Lio
dx

(1.2)

Donde:

du;/dzx, es el gradiente de potencial quimico del componente i a través de la membrana de
espesor .

L;, es un coeficiente de proporcionalidad que relaciona la fuerza impulsora del gradiente
quimico con la densidad de flujo (.J;).

Al asumir que no existe un gradiente de presion y que el coeficiente de actividad (;) es
constante, la ecuacion 1.2 queda:

dc;

Ji=—D;—
dz

(1.3)

La ecuacion 1.3 es la ley de Fick y esté en funcion del coeficiente de difusion D y el gradiente
de concentracion dC'i/dx a través de la membrana. Para un sistema de n componentes, la
densidad de flujo puede expresarse de forma general como (Taylor y Krishna, 1993):

n—1

Ji = _CtZDik VA (1.4)

k=1
Donde:
vy es el gradiente de fracciones molares del componente k.
Dy, es el coeficiente de difusion de Fick del componente i con respecto al componente k.
C; es la densidad molar de la mezcla.

Otra aproximacion para calcular las densidades de flujo son las ecuaciones de Maxwell-Stefan
(MS). En Heintz y Stephan (1994) se aplican estas ecuaciones para transporte a través de
fases solidas, como la capa polimérica de la membrana de pervaporacion. Las ecuaciones MS
relacionan las fuerzas que actian sobre las moléculas de cada especie con la friccion entre
especies que se representa con el coeficiente de difusion MS (Bausa y Marquardt, 2001). Las
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ecuaciones MS de acuerdo al dusty model pueden describirse de forma general como (Taylor
y Krishna, 1993):

n

ZT; £L'iNj — iEsz'
— ;= —_— 1.5
BT TP i Z oDy (1.5)

j=1
Donde:

x es la fraccion molar.

N es la densidad de flujo molar total.

1 es el potencial quimico

D es el coeficiente de difusion de Maxwell-Stefan.
7,% son componentes.

Los coeficientes de difusion en las ecuaciones MS, no dependen de la elecciéon del marco de
referencia como es el caso de los coeficientes de difusion en la ecuacion de Fick. Esto hace
que sean mas faciles de interpretar fisicamente en términos de friccién intermolecular, incluso
en los casos donde coexisten fuerzas de gradientes de presion o de potencial electrostatico
(Taylor y Krishna, 1993). Las ecuaciones de Fick y MS mostradas anteriormente se basan en
la consideracion de que el proceso de difusiéon ocurre en condiciones isobéricas, en sistemas
que no tienen electrolitos y en ausencia de campos de fuerza externos (Taylor y Krishna,
1993). Ya sea que la densidad de flujo se obtenga a partir de las ecuaciones de Fick o de MS,
es importante definir que para el sistema de pervaporaciéon debe conocerse el equilibrio de
los componentes de la mezcla con la fase polimérica de la membrana. Para el modelo MS,
este equilibrio se define con el potencial quimico que en la fase membrana puede describirse
mediante el coeficiente de actividad referido a la fraccién masica (Bausa y Marquardt, 2001):

wi(T, p,w) = po(T, P) + RTIna; (1.6)

wi(T,p,w) = poi(T, P) + RTInw; + RTIn~; (1.7)
/ a;

= 1.8

%= (1.8)

Donde:

o, es el potencial quimico de ¢ como componente puro.

a; es la actividad del componente 1.

;i es el coeficiente de actividad con respecto a la fracciéon masica.

En la interfaz de alimentacion liquida/membrana, el potencial quimico del liquido de ali-
mentacién se encuentra en equilibrio con el potencial quimico en la membrana a presion
constante (Baker, 2004):
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i = p (1.9)

Donde:

pl es el potencial quimico del componente i en el liquido de alimentacién adyacente a la
membrana.

1" es el potencial quimico del componente ¢ en la membrana.

Una vez se determina con la condicién de equilibrio, las concentracion de los componentes
dentro de la membrana, es posible conocer la densidad de flujo a través de esta. Sin embargo,
en la literatura no hay muchos estudios acerca del modelado de pervaporacion especialmente
en estado transitorio. En la Tabla 1.4 se resumen algunas de las investigaciones realizadas
sobre modelos desarrollados para sistemas de separacién con membranas que son aplicados a
modulos de pervaporacion. Los modelos alli presentados se desarrollaron en estado dinamico
y /o estatico con diferentes suposiciones de las condiciones y propiedades del proceso, aproxi-
maciones en una y dos dimensiones e incluso se presentan sistemas hibridos. La mayoria de
estos modelos son complejos y rigurosos, lo que hace que se requiera un alto poder compu-
tacional para su soluciéon o el uso de un software especifico. Adicionalmente, en ninguno de
ellos se considera una operacion dindmica del sistema como una posible intensificacion al
proceso, algo que puede ser explotado a partir de los modelos dindmicos.

1.4. Intensificacién de procesos

En los diferentes procesos se realiza una bisqueda continua de métodos y condiciones que
permitan obtener una mejora del proceso reduciendo el consumo de energia, la generacion
de residuos, el impacto ambiental y el costo (Babi et al., 2015). Estas metas pueden lograrse
implementando intensificaciéon de procesos, que se define como una filosofia de diseno y ope-
racion de procesos que tiene como objetivo el aumento en la eficiencia de un proceso a través
de la mejora selectiva de los fenomenos limitantes del rendimiento (Lutze et al., 2013). La
intensificacion de procesos se enfoca en las técnicas de procesamiento, métodos de desarrollo
de procesos y nuevos equipos que, en comparacion con los sistemas convencionales, ofrecen
mejoras considerables en el procesamiento de determinado producto (Moulijn et al., 2008).
Stankiewicz y Moulijn (2002) definen la intensificacion de procesos desde varias perspecti-
vas, una de ellas establece que esta puede lograrse con nuevos equipos (hardware), asi como
con nuevas técnicas de procesamiento y métodos de desarrollo de las plantas (software). De
acuerdo a esto, se pueden definir dos tipos de intensificacion: la intensificacién por cambio o
mejora del equipo o la intensificacion del método de operacion como emplear nuevas estra-
tegias de operacion y control (Vaghari et al., 2015). Una intensificacién por operacion, es la
operacion dindmica, esta consiste en realizar la intensificacion del proceso con un cambio en
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Tabla 1.4: Revision bibliografica de

modelos dindmicos desarrollados para sistemas de per-

vaporacion.

Articulo Resumen Descripcion del modelo Suposiciones Referencia

Se desarrolla un modelo dinamico  Se desarrolla un modelo mecanicista ba-
Detailed detallado para la transferencia de  sado en equilibrios dindmicos y una des- 1. Se asume flujo en
Modeling masa en pervaporacion. Este mo- cripciéon de flujos difusionales mediante yna sola direccion.
of Stationary delo es capaz de describir adecua- ecuaciones de Maxwell-Stefan. Ademas, 2. La temperatura
and Transient  damente la transferencia de masa con la teorfa de la doble sorcion se des- en la capa activa se Bausa ¥
Mass Transfer en estado estable y durante tran- cribe el comportamiento lento de sorcién  considera constante e Marquardt
Across sitorios. Se dan los pardametros del / hinchazon de la membrana. Estas supo- igual a la temperatu-  (2001)
Pervaporation = modelo para dos membranas dife- siciones conducen a un sistema de ecua- ra de alimentacion y
Membranes rentes de PVA y PAN para la se-  ciones algebraicas diferenciales parciales permeado.

paracion de etanol / agua. algebraicas PDAE.

Se presenta un modelo detallado Para simular un médulo de membrana,

(Dindmico y Estatico) que des- se emplearon tres submodelos; dos para

cribe una separacion de membra- describir el flujo en cada lado de la mem-

na general. El modelo ignora mu- brana y un tercer modelo que caracteriza

. chas suposiciones comunes, como las propiedades de separacion de la mem- | 1. polarizacién de

Detailed . el flujo pistén, temperatura cons- branay cualquier material de soporte po- 1, concentracién no
mather'natlcal tante, presiéon constante, mezcla roso. Se han desarrollado dos submodelos e(s d;as Leci’a;)l/e Marriott
modelling of binaria, condiciones de estado es- de flujo alterno: un modelo de flujo uni- o g gujo no es iso- et al. (2001)
mer;blrane table y propiedades fisicas cons- dimensional (1-D) y un modelo de flujo t(':rmico .pam el pro-
modules

tantes. Se demuestra su aplica-
cion tanto a la separacion de mez-
cla liquida (pervaporacion) como
a la separacion de gas en modulos
de fibra hueca.

bidimensional (2-D). Ambos modelos se
desarrollan a partir de equilibrios rigu-
rosos de masa, momento y energia. Se
obtiene un sistema de PDAE que es re-
suelto en gPROMS

ceso de pervapora-
cion.

Simple Gas

Se desarrollan modelos matemati-

Se usaron modelos de flujo cruzado y
contracorriente utilizando la presion par-

1. La caida de pre-

Permeation cos estaticos y sus respectivos mé-  ¢ja] transmembranal media logaritmica sion a lo largo de la
and todos de solucién para permea- para simular configuraciones de mem- membrana es despre-
Pervaporation cion de gas y pervaporacion pa- hrana de fibra hueca y espiral. Los mo- ciable.
Membrane ra uso directo en simuladores de  qelos fueron disefiados para su imple- 2.La presion parcial
Unit procesos. Los modelos estan basa-  mentacion en simuladores de procesos en el lado de la ali-  Dayis
Operation dos en el mecanismo de solucion- (HYSYS) que utilizan capacidades in- mentacion es calcula-  (2002)
Models difusion estandar para permea- trisecas para calcular los balances de da a partir de la ley
for Process cion de especies a través de mem- ) ateriales y energia y predecir las pro- de Raoult modifica-
Simulators branas no porosas. piedades fisicas y termodinamicas. da.

Se plantean modelos mateméticos . .

. L. Para describir el comportamiento de un
(Dinémicos y Estaticos) de fibra i .
. moédulo de membrana, se requieren tres
hueca y modulos de membrana en . . . .
. submodelos; dos que describen el flujo a 1. Sistema multicom-
espiral. Los modelos se desarro-
1 tir de bal . cada lado de la membrana y un tercer ponente.
an a partir de balances riguro- . . .

A general J ¢ 8 . modelo que caracteriza las propiedades 2.Se consideran me-

sos de masa, momento y energia . . . .
approach to ) ' describi separativas de la membrana y cualquier canismos de disper- Marsiott

; y se pueden usar para describir . . larriott

modelling on d b material de soporte poroso. En este tra- sion. S y

una separacion de membrana ge- . . . s grensen
membrane . . bajo, se han desarrollado una serie de 3.Flujos no isotérmi-
modules nérica. La generalidad del nuevo (2003)

enfoque se demuestra mediante la
aplicacion a los estudios de casos
de separacion de gases, pervapo-
raciéon y 0smosis inversa.

submodelos de flujo para obtener el flu-
jo a través de las diferentes geometrias
de mo6dulos. El modelo se conforma de
un sistema de PDAE que se soluciona en
gPROMS

Cos.
4.Se toman propieda-
des fisicas precisas.
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la estrategia de funcionamiento y/o el control del sistema para obtener una mejora sustancial
en las eficiencias del proceso (Yan et al., 2018).

Numerosos casos de la industria quimica han sido intensificados y se ha generado columnas
de pared dividida (Madenoor Ramapriya et al., 2014), reactores de membrana (Inoue et al.,
2007), columnas de destilacion reactiva (Holtbruegge et al., 2015) y destilacion hibrida (Babi
y Gani, 2014) integrando una membrana con el fin de superar limites termodindmicos como
los azedtropos (Lutze y Gorak, 2013). También, se han llevado a cabo varias investigaciones
en procesos con membranas para su intensificacion. Lopez-Murillo et al. (2021) estudio la
intensificacion de un sistema de ultrafiltracion con operacion dinamica, Pérez et al. (2019)
planted una integraciéon de una membrana liquida en régimen de flujo de Taylor en una
fermentacion por Lactobacillus y Prado-Rubio et al. (2011) estudié un proceso de dialisis
electro-mejorada inversa para la recuperacion de lactato de un caldo de fermentacion.

1.4.1. Sistemas intensificados con pervaporacién

Para lograr una tecnologia econémicamente viable en la produccion de biocombustibles, la
mayoria de las investigaciones en biorrefinerias se han enfocado en la fermentaciéon o en el
pretratamiento, mientras que el mayor costo se encuentra en el procesamiento relacionado
con la separacion y recuperacion del producto final que suma del 60 % al 80 % del costo total
de produccion (Gorak y Stankiewicz, 2018). Una de las etapas limitantes en el procesamiento
de los biocombustibles es la separacion y por lo tanto puede ser un punto clave a la hora
de intensificar el proceso y de esta manera contribuir a la disminucion de los costos totales
de produccién. La pervaporacion puede integrarse con la destilacion para proporcionar in-
tensificacion al proceso, especialmente en el punto azeotréopico de la mezcla etanol-agua. La
tecnologia de membranas no se ve limitada por la composicién azeotrépica de la mezcla ya
que la selectividad de la membrana no depende del punto de ebulliciéon de los componentes.
Ademas, el sistema hibrido de pervaporacion/destilacion ofrece reduccion en los requerimien-
tos térmicos y de presion del sistema (Jyoti et al., 2015). En la Figura 1.7 y 1.8 se muestran
dos configuraciones de sistemas hibridos empleados en la produccién de bioetanol descritos
por (Aguilera et al., 2017).

El sistema presentado en la Figura 1.7 fue patentado por Tusel y Ballweg (1983). En este
sistema, la columna de destilacion es alimentada con una solucion de 8.8 % w/w de etanol
precalentada, el destilado obtenido tiene una concentracion de 80 % w/w de etanol. Este
es condensado y llevado a una presion de 3 bar para ser alimentado al primer médulo de
pervaporacion, dotado de una membrana de baja selectividad donde el agua es separada
rapidamente. Del lado del permeado que se mantiene a una presion de 70 mbar se obtiene el
flujo de permeado que contiene 10 % w/w de etanol y se recircula a la columna de destilacion.
El retenido tiene un contenido de etanol de 95 % w/w y es calentado para ser enviado a la
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parte superior de la columna de destilacion con el fin de recuperar el calor de condensaciéon
de la columna. El retenido se divide en dos corrientes: una que es recirculada al primer mo-
dulo de pervaporacion y la otra que es alimentada al segundo moédulo. El segundo moédulo
contiene una membrana con una selectividad méas alta que el primero y de alli se obtiene
el etanol a una concentracion de 99.8 % w/w y el permeado es recirculado a la columna de
destilaciéon como en el primer moédulo.

La configuracion de este sistema hibrido tiene la ventaja de que permite incrementar la con-
centracion de etanol de 80 a 92.5 % w/w en la columna. Este es alimentado al primer m6dulo
haciendo que la cantidad de reflujo requerido se disminuya porque se recupera el calor de
condensacion gracias a la recirculacion de retenido (Aguilera et al., 2017).

80 % wt

Retenido
95 % wt
I 5
< Etanal
- - 99.8% wt

925 % wt

Alimentacidn
8.8 % wt

Permeado
10 % wt

Agua

Recirculacidn de liquido permeado

Figura 1.7: Esquema de sistema hibrido para producciéon de etanol con dos moédulos de
pervaporacion. Adaptado de Aguilera et al. (2017)

En la Figura 1.8, se muestra una configuraciéon con el médulo de pervaporacion en la mitad de
las dos columnas propuesto por Gooding y Bahouth (1985). El modulo es usado especialmente
para las mezclas azeotropicas de temperatura minima como la mezcla etanol — agua. En la
primera columna se alimenta una corriente con 5 % molar de etanol obteniéndose agua pura
en la corriente de fondos y en la corriente de destilado la mezcla con una composiciéon de
81 % molar en etanol. Este destilado es alimentado al médulo de pervaporaciéon y por accion
de una membrana hidrofilica se obtiene agua en el lado del permeado que es recirculada a
la primera columna después de ser condensada. La corriente de retenido rica en etanol, es
alimentada a la segunda columna de destilacion en donde se obtiene etanol en la corriente de
fondos a una concentracion de 99.5 % molar ya que en este caso es el componente més pesado
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81 % molar
95 % molar

______ Retenido I
-
Alimentacign [~~~ 7~ = |1 |  Fe=——-
5 % molar -
Permeado
Etanol
Agua 995 % molar

Figura 1.8: Esquema de sistema hibrido para produccién de etanol con un médulo de per-
vaporacion en medio de dos columnas de destilacion Adaptado de (Aguilera
et al., 2017).

y la corriente de destilado que esta cerca al azeotropo con 95 % molar de concentracion, es
recirculada al modulo de pervaporacion.

1.4.2. Intensificacién con operacién periédica

Aunque mediante los procesos intensificados de forma convencional es posible incrementar la
eficiencia de muchos sistemas, estos pueden ser intensificados también con la implementaciéon
de operacion dindmica. La mayoria de las investigaciones en intensificacion de procesos se
han centrado en la modificacion y diseno de equipos. Sin embargo, se ha encontrado que rea-
lizar una intensificaciéon enfocada en la dinamica, operacion y control de un proceso quimico
permite obtener una mejora sustancial en las eficiencias del proceso (Baldea y Edgar, 2018).

Ademas de realizar la intensificacién de procesos a nivel de diseno, esta puede lograrse me-
diante cambios operativos y de control en un proceso convencional o ya intensificado por
diseno (Baldea y Edgar, 2018). Cuando se aplica este enfoque se genera un nuevo concepto
denominado intensificacion dinamica de procesos. En Yan et al. (2018) se define como cual-
quier cambio en la dindmica, estrategia de operacion y/o control de un sistema convencional
o intensificado que conduce a una ruta de procesamiento mas eficiente.

La operacién periddica o ciclica es una de las formas de lograr una intensificacion dinamica,
con esta forma de operacion se puede alcanzar un estado estable peridédico que en promedio
corresponde a la tasa de produccion y/o calidad de producto deseada (Baldea y Edgar, 2018).
La operacion periddica ha sido explotada e investigada en muchos procesos quimicos en los



24 1 Introduccién

que es factible obtener una intensificacion o una mayor eficiencia (Prado-Rubio et al., 2011).
En la Tabla 1.5 se muestran los casos en los que se han estudiado la aplicacién de operacion
periddica o ciclica, en todas las investigaciones, fue posible obtener una mejora significativa
con respecto a los procesos convencionales gracias a la operaciéon dindmica. De acuerdo a lo
reportado, se puede ver que en general para cualquier proceso, el ciclo operativo pretende
cambiar el estado del proceso en el tiempo de manera tal que, en promedio, se alcance unas

condiciones operativas mas ventajosas y/o se superen las limitaciones inherentes del sistema
(Baldea y Edgar, 2018).

Tabla 1.5: Aplicaciones de operacion periddica en diferentes sistemas.

Aplicacion Objetivo Referencia

Mejorar el rendimiento medio de tiempo de un producto de

interés mediante la variacion de la temperatura en un CSTR (Sterman y Ydstie,

1990)

Reactor CSTR siguiendo un patron sinusoidal o de onda cuadrada para siste-

mas de reaccién multiple.

Reducir la mezcla innecesaria entre el vapor y la fase liquida

para aumentar la eficiencia de etapa y el rendimiento en compa- (Baldea y Edgar
)

Destilacion ciclica 2018)

racion con las columnas convencionales. Esto se logra realizando
la segregacion de fluidos con un cambio répido entre el flujo de

liquido hacia abajo y el flujo de vapor hacia arriba.

Utilizar herramientas de software para el disenio, la operacion,
el control y la optimizacion por operacién dindmica de un bio-

(Prado-Rubio,
rreactor integrado a un proceso de REED (Reverse Electro-

2010)

Biorreactor

Enhanced Dialysis) para la fermentacion del 4cido lactico.

Permitir el uso de una cantidad finita de material adsorbente

Adsorcion ciclica

de forma continua y en una unidad més pequena, especialmente
en separaciones de gases mediante la oscilacion de la presion.

(Baldea y Edgar,
2018)

Separacién con

Compensar la influencia adversa del ensuciamiento de la mem-
brana durante la operacion a largo plazo. En microfiltracion di-
namica se usan filtros de membrana vibrantes para separar las

(Prado-Rubio
et al., 2011; Lopez-

membranas suspensiones de ensuciamiento mas eficientemente. En ultrafil- Murillo et al
b

tracion es posible mitigar el ensuciamiento de la membrana con 2021)

operacion periddica no estacionaria mediante la implementa-
cién de backshock.

Para implementar una intensificacién dindmica, es necesario identificar primero las condicio-
nes que debe cumplir un sistema para que la operacion peridédica sea beneficiosa. En segunda
instancia, determinar los pardmetros 6ptimos de la funciéon de forzamiento ciclico, es decir,
amplitud y frecuencia para maximizar los beneficios (Sowa et al., 2014). En Baldea y Ed-
gar (2018) se presentan tres estrategias operativas periodicas que se veran reflejadas en la
estructura del modelo matemético del sistema. Estas son:
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e Continua: consiste en el uso de seniales de control periddicas que son continuas en el
tiempo, como las ondas sinusoidales.

e Discreta: las senales de control son discontinuas y se basan en una logica de con-
mutacion como encendido/apagado o secuencias de pasos. Se implementa cuando se
requieren cambios en la configuraciéon o el estado del equipo, por ejemplo, cambio en
la direccion del flujo o en la naturaleza de la alimentacion.

e Hibrida: las senales de control son discontinuas, pero se aplican a sistemas que tiene
estados continuos y una estructura que no cambia.

1.5. Hipdtesis y Objetivos

1.5.1. Hipédtesis

Teoéricamente, la aplicacion de operacion periddica a un sistema de pervaporacion para la
separacion de etanol permite favorecer el desempeno del proceso en términos de la densidad
de flujo y/o selectividad en comparacion con el sistema operado de forma estacionaria.

1.5.2. Objetivos

General
Investigar el efecto sobre el desempeno del proceso de aplicar operacion peridédica a sistemas
de pervaporacion para separacion de etanol.

Especificos

e Plantear e implementar un modelo mateméatico dinamico para el proceso de pervapo-
racion que incluya los fendmenos més importantes para el anélisis de operabilidad.

e Validar el modelo a partir de datos experimentales disponibles en la literatura.

e Identificar las variables més relevantes en el sistema de pervaporacion para analizar su

influencia en la eficiencia del proceso.

e Analizar la operabilidad del sistema de pervaporacion mediante el modelo obtenido en
diferentes condiciones de operaciéon perioddica.

1.6. Contenido de la tesis

Cada capitulo de esta tesis esta estructurado como un articulo y por lo tanto se anticipa
al lector que hay informacién que puede repetirse en cada uno de ellos. Esta estructura es
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conveniente para que cada capitulo tenga coherencia de forma independiente, algo que se
requiere para las futuras contribuciones y la creacion de productos académicos. Para cumplir
con los objetivos planteados, en este trabajo se desarrolla y analiza un modelo dinamico para
un modulo de pervaporacion en 4 capitulos:

En el capitulo 2 titulado “Desarrollo y sintonizaciéon del modelo termodinamico para perva-
poracion” se realiza el ajuste del modelo termodindmico de Flory-Huggins para predecir el
equilibrio de la mezcla agua-etanol para dos membranas poliméricas, una selectiva al agua
de acetato de polivinilo (PVA) y otra selectiva al etanol de polidimetilsiloxano (PDMS).

En el capitulo 3 titulado “Desarrollo del modelo estatico y dinamico de un sistema para
pervaporacion” se desarrolla el modelo dindmico de un moédulo de pervaporaciéon para la
prediccion de la densidad de flujo empleando la ley de Fick. Para el ajuste del modelo se
toman los datos experimentales de un proceso de pervaporacion para remocion de etanol
con una membrana de PDMS. Primero, se obtiene un modelo estatico y a partir de los pa-
rametros estimados en esta etapa se ajusta el modelo dinamico con diferentes estrategias de
optimizacién de MATLAB ® 2019 b como el algoritmo genético (ga) y el algoritmo genético
multiobjetivo (gamultiobj). Con el modelo especificado, se evalta la densidad de flujo en
estado transitorio a través de la membrana para diferentes condiciones de temperatura y
composicion en el alimento.

En el capitulo 4 titulado “Simulaciéon y analisis de un sistema de pervaporaciéon dindmica”
se evalia el modelo dinamico desarrollado para analizar la operaciéon periédica del moédulo
de pervaporacion, se estudian variables como el tiempo de uso del moédulo y el tiempo de re-
cuperacion de la membrana para determinar diferentes posibilidades de operacion periddica.
Finalmente, se compara la productividad promedio del proceso operado de forma dinamica
con respecto al proceso convencional para diferentes condiciones de alimentaciéon y se pro-
pone una configuraciéon del sistema de pervaporacion para ser operado de forma dinamica.

Finalmente, el capitulo 5 titulado “Conclusiones y perspectivas” se presenta una vision ge-
neral de las contribuciones realizadas en la tesis y algunas propuestas para trabajo futuro
en el anélisis de la operacion dinamica.
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1.7. Contribuciones

Articulos Cientificos

Villada-Atehortua, L.A, Valencia, M.A.N, Fontalvo, Javier and Prado-Rubio, O.A. (2022).
Potential enhancement of ethanol pervaporation by dynamic operation. Chemical Enginee-
ring and Processing - Process Intensification, 108898. Special issue: Challenges and Oppor-
tunities in Process Intensification for Latin American Women.

Articulos peer reviewed

Laura Andrea Villada Atehorttia, Javier Fontalvo Alzate, Oscar Andrés Prado-Rubio. (2020).
Estimacion de Parametros para la Prediccion del Equilibrio Termodinamico de la Mezcla
Etanol-Agua con una Membrana de PVA. En actas de “XLI Encuentro Nacional de la AMI-
DIQ — Avances en Ingenieria Quimica” (ISBN: en tramite). Maria del Rosario Enriquez
Rosado (Editor). Paginas: TER-37-42. Academia Mexicana de Investigacion y Docencia en
Ingenieria Quimica (AMIDIQ).

Presentaciones en eventos

Laura Andrea Villada Atehorttia, Javier Fontalvo Alzate, Oscar Andrés Prado-Rubio. (2020).
Estimacion de Parametros para la Prediccion del Equilibrio Termodinamico de la Mezcla
Etanol-Agua con una Membrana de PVA. Presentacion de poster en XLI Encuentro Nacional
de la AMIDIQ — Avances en Ingenieria Quimica, 22 al 24 de octubre, 2020. Encuentro virtual.

Estancia virtual

A cargo del profesor Ph.D. Mario Andrés Noriega del programa de Ingenieria Quimica.
Universidad de La Salle. Duraciéon: 3 meses
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Nomenclatura

a; Actividad del componente 7

C;  Concentracion molar del componente i (kg/m?)
Cy es la densidad molar de la mezcla

Coeficiente de difusion de Fick (m?/s)
Coeficiente de difusion de Maxell-Stefan (m?/s)
Densidad de flujo del componente i (kg/m? - s)
Coeficiente de proporcionalidad

Densidad de flujo molar total mol/m?s

7

&,

S oo

Presiéon

Constante de los gases ideales (J/(mol - K)
Temperatura (K)

Fraccién masica del componente ¢

N U=

g

Longitud a través de la membrana

8

Fraccion molar del componente @

8

Superindices

Alimento

Fase liquida de alimentacion
Fase de membrana

Numero de componentes
Permeado

TS O3 =

Letras griegas

a;/;  Selectividad del componente 7 sobre el componente j

Vi Coeficiente de actividad del componente i con respecto a la fracciéon mésica
1 Potencial quimico

to; Potencial quimico de ¢ como componente puro
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2 Desarrollo y sintonizacion del
modelo termodindmico para
pervaporacion

Resumen

La pervaporacion es un proceso de separacion empleado para sustituir los métodos convencionales
que presentan grandes consumos energéticos, como la destilaciéon. Dentro de sus principales aplica-
ciones esta la deshidratacion de mezclas azeotropicas como el caso del agua-etanol con membranas
de acetato de polivinilo (PVA) y la obtencion de etanol en procesos de fermentacion con membranas
de polidimetilsiloxano (PDMS). Un factor fundamental en el modelado de procesos de pervapora-
cién es la prediccién del equilibrio termodindmico entre la mezcla liquida y la membrana. Este es
importante porque la fuerza impulsora para el transporte del componente de interés es el gradiente
de potencial quimico entre la solucién y la membrana polimérica. Por lo tanto, conocer la compo-
sicién de equilibrio de las sustancias de alimentacién dentro de la membrana es el punto de partida
para determinar céomo sera el transporte de masa. En este capitulo se realiza la estimaciéon de los
parametros de interaccién binaria del modelo Flory-Huggins para la mezcla etanol - agua - PVA y
etanol - agua - PDMS. Considerando datos experimentales de la literatura, se realizan optimiza-
ciones globales con el algoritmo genético (ga) en MATLAB ® 2019 b. Se investigo la influencia de
diferentes funciones objetivo debido a la naturaleza altamente no lineal del modelo. A partir de este
analisis es posible evidenciar que la eleccion de la funcién objetivo no es trivial, sino que afecta el
ajuste de los puntos experimentales y por lo tanto es necesario considerar distintos enfoques en la
optimizacion. Como resultado se tienen dos modelos termodindmicos para la predicciéon de las com-
posiciones mésicas de agua y etanol en equilibrio con la membrana. Para ambas estimaciones, los
intervalos de confianza indican que se tiene una gran certeza del valor numérico de los pardmetros

hallados en la optimizacion.

2.1. Introduccién

Una de las alternativas més llamativas para garantizar seguridad energética mientras se mi-
tiga la huella de carbono y desacelerar los efectos adversos del cambio climatico, es aumentar
el uso de los combustibles provenientes de recursos renovables como la biomasa. Desde esta
perspectiva se proyecta la produccion de bioetanol, uno de los biocombustibles que se produ-
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ce en mayor volumen hasta ahora y que proviene principalmente de materias primas basadas
en el azicar y el almidon (Liu et al., 2019). Sin embargo, la eficiencia en la produccion de
bioetanol en biorrefinerias de primera y segunda generacion, se ve limitada por la etapa de
separacion donde se presenta un alto costo en los sistemas de destilacion, en algunos casos,
la etapa de separacion representa el 62 % del costo anual total (Li y Bai, 2012). Las tecnolo-
gias basadas en membranas tales como la pervaporacion, ofrecen una soluciéon potencial para
diversas separaciones de interés en la industria quimica incluyendo la obtencién de bioetanol
(Figueroa Paredes, 2018). La pervaporacion ha sido aplicada a la separacion de la mezcla
etanol - agua, ya sea con membranas selectivas al agua (PVA) para la deshidratacion de
mezclas azeotropicas o con membranas selectivas al etanol (PDMS) para su remocion in
situ en procesos de fermentacion. Dentro de las principales ventajas de la pervaporacion se
encuentra una baja demanda de energia en comparacion con la involucrada en los procesos
convencionales de separacion, Kunnakorn et al. (2013) reporta que un sistema de destilacion
azeotropica consume 52 % maéas de energia que la pervaporacion. Ademas, la pervaporacion
no esta limitada para la separacion de mezclas azeotropicas y permite la recuperacion de
sustancias de alto valor agregado que estan diluidas en agua (Jonquiéres et al., 2002). A pesar
de sus miltiples ventajas, la adopcion a escala industrial de la pervaporaciéon ha resultado
poco satisfactoria desde el punto de vista econémico por los altos costos de inversion de las
unidades de membrana (Figueroa Paredes, 2018).

Desde el punto de vista de facilitar la adopcién industrial de la tecnologia, es importante
determinar las condiciones méas favorables para el moédulo de membrana, incluyendo el ana-
lisis de la posible intensificaciéon del proceso. En la actualidad, el modelado y simulacion de
procesos ha permitido evaluar en una etapa temprana tanto la viabilidad técnico-econémica
como el impacto ambiental de nuevas tecnologias para determinadas condiciones de opera-
cion. Por tanto, mediante simulaciéon también es posible conocer el rendimiento del proceso
y optimizar su desempeno de acuerdo al impacto ambiental y/o costos de produccion.

Para el modelado del proceso de pervaporacion, es clave predecir el equilibrio termodinamico
entre la mezcla de alimentacion y la membrana. Esto es necesario para plantear el modelo de
transporte a través de la capa polimérica. Aunque existen multiples modelos basados en el
coeficiente de actividad para mezclas multicomponente como el equilibrio liquido-liquido o el
equilibrio liquido-vapor, el caso de pervaporacion es especial porque tiene una fase de mem-
brana polimérica con peso molecular alto. En la literatura, hay evidencia de varios modelos
termodinamicos empleados para describir la etapa de absorcién durante la pervaporacion,
entre ellos el de Flory-Huggins, UNIQUAC, UNIFAC, volumen libre de actividad especifica
(ASOG-FV), NRTL modificado y ley de Henry (Shokouhi et al., 2016; Favre et al., 1995; Cen
et al., 2002; Yen et al., 2012; Peng et al., 2005; Noriega Valencia, 2010). Entre los anteriores,
el modelo de Flory-Huggins es interesante pues ha sido ampliamente usado dada su relativa
simplicidad y bajo nimero de parametros, brindando a su vez una buena predicciéon del com-
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portamiento de fase de las soluciones poliméricas (Aryanti et al., 2018). Se han presentado
varios trabajos donde se usa este modelo en diferentes aplicaciones como la descripcion de
la solubilidad de solventes para aglutinantes poliméricos (Lindvig et al., 2002), analisis de
mezclas de polimeros no polares con simulaciones de dindmica molecular (Zhang et al., 2017),
determinacion de la estabilidad de productos farmacéuticos en PVP (Zhao et al., 2011), la
dispersion de nanotubos de carbono en matrices poliméricas para desarrollo de materiales
estructurales (Maiti et al., 2005) y en el diseno de membranas poliméricas mediante el mé-
todo de inversion de fase (Aryanti et al., 2018).

El modelo de Flory-Huggins permite calcular la actividad para sistemas solvente-polimero
incluyendo la entropia causada por la mezcla de los solutos, debido a la gran diferencia en el
tamano molecular con respecto a la membrana (Baker, 2012). Los parametros de interaccion
entre los componentes de la mezcla son independientes del peso molecular del polimero,
pero deben ser estimados a través de datos experimentales (Peng et al., 2005). El objetivo
de este capitulo es investigar el ajuste y calidad del modelo de Flory-Huggins para dos
sistemas ternarios: agua-etanol-PVA y agua-etanol-PDMS. Para esto se evalua el impacto de
la seleccion de la funcion objetivo define la calidad de la predicciéon obtenida y la influencia
de dos herramientas de optimizacion en el ajuste de los parametros de interaccion binaria del
modelo. Para resolver el problema de estimacion de parametros, se implement6 el algoritmo
de optimizacion global estocéstico basado en funcion objetivo tinica, algoritmo genético (ga)
en MATLAB ®. Para la solucion de las ecuaciones algebraicas del modelo de Flory-Huggins,
se empleo el algoritmo genético multiobjetivo (gamultiobj) que permite implementar en la
optimizacion dos funciones objetivo. Adicionalmente, se consideraron diferentes enfoques de
la funcién objetivo y varios criterios de convergencia de la optimizacion en la estimacion de
los parametros. Como resultado se obtuvieron dos ajustes para la mezcla de agua-etanol-
PVA y dos ajustes para agua-etanol-PDMS que predicen correctamente la tendencia de la
composicion dentro del polimero en equilibrio a diferentes concentraciones de alimento. Los
resultados de esta investigacion son relevantes para el disenio de sistemas de pervaporacion
basados en modelos mas confiables debido a los esfuerzos realizados en la metodologia usada
en la estimacion de parametros en aras de incrementar la confiabilidad de los resultados para
un sistema complejo.

2.2. Metodologia

El punto de partida para la implementaciéon de un modelo de transporte de masa en mem-
branas es determinar la composiciéon de las sustancias de alimentacion en equilibrio con la
membrana. Para conocer esta condicion se requieren de dos modelos termodinamicos de ac-
tividad: uno para la mezcla de alimentacion (etanol-agua) y otro para la mezcla ternaria
(agua-etanol-polimero). En el primer caso, con el modelo NRTL se obtiene la actividad de
los componentes en la soluciéon de alimentaciéon. Esta informacion se emplea en el segundo
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modelo para conocer las fracciones mésicas de los componentes de la mezcla dentro de la
membrana con el modelo termodinamico de Flory-Huggins. Aunque en la literatura se en-
cuentran reportados algunos valores de los parametros de interacciéon binaria de este modelo,
estos no pueden ser usados de forma genérica para todos los sistemas. Esto se debe a que en
cada sistema de pervaporacion se tiene una membrana que fue preparada bajo condiciones
especificas y esto hace que tenga propiedades particulares. Por lo tanto, la interaccién con la
mezcla de alimentacion depende directamente de las caracteristicas de la membrana. Como
estrategia de estimacion se realizaron ajustes para cada sistema ternario (etanol - agua -
polimero) analizando diferentes funciones objetivo para tener un panorama detallado de los
posibles ajustes. Ademas, es importante realizar multiples veces el proceso de estimacion
de parametros debido a que el modelo es altamente no lineal y el algoritmo genético que
se usa en la optimizacion es de naturaleza estocastica. Asi, para llegar a un minimo global
se requiere de la multiple ejecucion de los algoritmos de optimizaciéon para incrementar la
posibilidad de llegar al minimo global.

Una vision general de las etapas aplicadas en esta metodologia es mostrada en la figura 2.1,
alli se plantea de forma resumida los pasos para el desarrollo de los modelos. Primero se reali-
z6 la revision bibliogréfica seguida por el desarrollo del modelo de la actividad en la mezcla de
alimentacion (NRTL) y el modelo de equilibrio entre la alimentacion y la membrana (Flory-
Huggins). Después, se procedi6 a la solucion de las ecuaciones Flory-Huggins con el algoritmo
genético multiobjetivo (gamultiobj), esta estrategia se utilizo para poder incluir restricciones
al momento de resolver las ecuaciones algebraicas del modelo que permitia evitar encontrar
soluciones sin sentido fisico. Luego, el algoritmo genético (ga) se ejecut6 para realizar la esti-
macion de los parametros, esta etapa se realizo con 3 funciones objetivo diferentes. Con base
a los resultados obtenidos en esta estimacion inicial, se disminuye la zona de biisqueda de las
optimizaciones para refinar el ajuste original. Finalmente, para determinar la calidad de las
estimaciones, se calcularon los intervalos de confianza de los parametros y de los predictores.
En la seccion 2.2.1 se describen de forma general los procedimientos experimentales llevados
a cabo para calcular la solubilidad de agua y etanol en el polimero. En las secciones 2.2.2
y 2.2.3 se reportan las ecuaciones de los modelos NRTL y Flory-Huggins para determinar
las actividades de la fase de alimento y la membrana, respectivamente. Finalmente, en la
seccion 2.2.4 se plantean las estrategias de optimizacion empleadas en las estimaciones.

2.2.1. Datos experimentales de equilibrio etanol-agua-polimero

Para lograr el ajuste del modelo se usaron datos experimentales tomados de dos procesos
diferentes para la mezcla agua-etanol en equilibrio con el material polimérico puro. En uno
de ellos se analizo la solubilidad de la mezcla en PVA (membrana selectiva al agua ttil para
deshidratacion de la mezcla etanol-agua) y en el otro experimento se midi6 la solubilidad
en PDMS (selectiva al etanol, util para remocion in situ de etanol del caldo de fermentacion).



40

2 Modelo termodindmico para pervaporacion

1. Revision de literatura de modelos termodinamicos

1.1. Revisién de modelos que pueden
implementarse para el equilibrio
termodinamico en el alimento
(mezcla binaria) v en la interfaz de
la membrana (mezcla ternaria).

1.2. Determinacion de las
propiedades fisicas necesarias en la
implementacién del modelo.

1.3. Extraccion de datos
experimentales de la literatura
para el proceso de separacién de la
mezcla etanol agua por
pervaporacion.

2. Desarrollo del modelo termodinamico

}

2.1. Modelado para la mezcla de alimentacién

para el calculo de las actividad

agua en el alimento empleando el modelo NRTL

en MATLAB®

es del etanol v el

2.2. Modelado de la interfaz en la membrana
para la mezcla ternaria (etanol agua polimero) a
partir del modelo termodinamico Flory Huggins.

Implementacién del algoritmo
genético (ga) en MATLAB® para la
estimacion de los parametros de
interaccién binaria (Xaso. Xsip. Xeop)
con 3 funciones objetivo diferentes.

Implementacién del algoritmo
genético multiobjetivo (gamultiobj) en

MATLAB® para la solucién de las

ecuaciones algebraicas que definen el

equilibrio con la membrana
(optimizacién interna).

Validacién estructural del
modelo v tendencia de las
variables a partir de las
estimaciones realizadas con cada
funcién objetivo.

4. Refinacién del proceso de estimacién de parametros

4.1. Con base a los resultados
obtenidos en la estimacién inicial se
establece un rango de busqueda mas

pequefio para la optimizacion

llevada a cabo con el ga.

4.2. Para asegurar una mejor
prediccién de las fracciones méasicas
se realiza la optimizacién interna
(gamultiobj) 50 veces.

4.3. Analisis de la tendencia de la

respuesta v la calidad del ajuste

usando los parametros estimados
con cada funcién objetivo.

4

5. Analisis de incertidumbre de parametros y poder predictivo del modelo

5.1. Seleccion de los conjuntos de
parametros para los cuales se
obtuvieron los ajustes mas
satisfactorios.

5.2. Caleculo de los intervalos de
confianza para los parametros
seleccionados a partir del test de
Wald [3].

5.3. Calculo de los intervalos de
confianza para los predictores
(valores de las fracciones masicas

calculadas con el modelo) usando el

test de Wald [3].

Figura 2.1: Metodologia propuesta para la sintonizaciéon del modelo termodinédmico.
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Para el primer sistema, Hauser et al. (1989) determinaron la solubilidad de sustancias or-
génicas como el etanol en PVA para diferentes concentraciones de etanol en la mezcla de
alimentacion, desde 0 a 100 % w/w. Para esto, una muestra de material polimérico puro se
sumerge en una mezcla liquida de agua-etanol de composicion conocida. Una vez estabiliza-
do el sistema, evidente porque se ha detenido el hinchamiento, la membrana se extrae y la
mezcla que rodea la muestra del polimero es analizada por cromatografia de gases y espec-
troscopia de infrarrojo para finalmente calcular las fracciones mésicas de los componentes
dentro de la membrana de PVA.

Para el segundo sistema, Noriega Valencia (2010) emple6 una membrana de PDMS. Esta se
depositd sobre un soporte cilindrico de cerdmica de 5 mm de diametro externo y 30 cm de
longitud y fue recubierto con v-altimina para evitar el hinchamiento del polimero e incre-
mentar la resistencia mecanica. Para determinar la solubilidad y conocer las fracciones de
equilibrio de los componentes dentro de la membrana, el material polimérico es sumergido
en un tubo de volumen graduado que contiene una solucién de concentraciéon conocida de
agua-etanol y mercurio. Una vez se alcanza el equilibrio, la cantidad de sustancia que es
absorbida por el polimero se mide tomando como referencia el cambio de altura que tuvo la
mezcla alcohdlica. De esta forma se obtienen las fracciones mésicas dentro de la membrana
de PDMS para composiciones de etanol de 0 a 10 % w/w.

2.2.2. Modelo termodinamico para la mezcla de alimentacién
(NRTL)

En el modulo de pervaporacion en el lado del retenido se tiene la condicién de equilibrio:

al = al (2.1)

Donde: a¥ es la actividad del componente i en la fase liquida de alimento y aI" es la actividad
de 7 en la fase de membrana.

La actividad en la alimentacion se calculé mediante un modelo termodinamico para mezclas
liquidas NRTL (Non - Random - Two - Liquid). Teniendo en cuenta que el peso molecular
del material polimérico de la membrana no puede ser determinado de forma precisa, es

conveniente utilizar un modelo con fracciones maésicas como se muestra en la ecuacion 2.2
(Gongalves et al., 2002).
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TjiGﬂw]’ ZTkJGkJU}k
M, n
j=1 J ijji
Iy = =2 PN | ke TR (2.2)
Gjiw; =1 M,Z Grjwy, ZGkﬂwk
— M, ’ M, My,
j=1 k=1 k=1
Ay
Gij = exp(—ai;Ti), Tij = TJ Y ij = Qi

Donde A;; y «;j son pardmetros de interaccion del modelo NRTL, w es la fracciéon masi-
ca, M es el peso molecular del componente, T" es la temperatura del equilibrio y n es el
namero de componentes en la mezcla. Para el sistema agua (i) y etanol (j) se tiene que
A/ K =—-10.984, A;;/K = —173.64 y o;; = 0.15018 (Gongalves et al., 2002). En este caso,
el modelo para la mezcla binaria agua-etanol no requiere de la estimacion de parametros
porque la interaccién entre estos componentes ha sido estudiada ampliamente y se tiene
confianza en usar los valores ya reportados.

2.2.3. Modelo termodinamico para el equilibrio con la membrana
(Flory-Huggins)

Como se mencion6 anteriormente, el modelo Flory-Huggins permite la obtencion de la com-
posicion de equilibrio en la membrana para el agua y el etanol una vez se conoce la actividad
en la mezcla de alimentacion. Teniendo en cuenta que, cada membrana tiene unas caracte-
risticas particulares que dependen del método de preparacion, los parametros de interaccion
binaria entre los componentes de la alimentacion y el polimero (X2, Xs1p, Xs2,) deben ser
estimados. Estos hacen parte del sistema de Flory-Huggins que se describe en las ecuaciones
2.3y 2.4 (Favre et al., 1995):

In(as1) = n(¢a1) + (1 — ¢s1) — (

) (bsQ - (‘/;1) 5152 ¢s2 + Xslp ¢P>(¢52 + ¢p)

(2.3)

ln<as2) = ln(¢s2) + (1 - ¢32) - (55?) ' ¢31 - (%) : ¢p + |iXsls2 ' ¢51 : <“fj> + Xst ’ ¢p:|
s P s

Vs
_Xslp : ( 2 ' ¢sl ' (bp

(2.4)
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Cbsl + Cbs? + ¢p =1 (2‘5)

Donde: a; es la actividad del componente i en la mezcla liquida de alimentacién calculada
con el modelo NRTL, V; es el volumen molar del componente i, ¢; es la fracciéon de volumen
del componente ¢, y X;; es el pardmetro de interaccion entre los componentes ij que pueden
ser: si: agua, So: etanol y p: polimero. La ecuacion 2.5 se utilizé como restriccion para la
solucion de las ecuaciones 2.3 y 2.4, que deben ser resueltas dentro de la optimizacion para
la estimacién de los parametros.

Dado que los datos experimentales estan reportados en fracciones masicas, las fracciones
volumeétricas obtenidas del modelo, deben transformarse a fracciones masicas resolviendo el
sistema conformado por las ecuaciones 2.6, 2.7 y 2.8.

Ws1 Ws2
_ Ps1 . Ps2
¢31 - Wg1 + Wg2 wp (26) ¢52 - Ws1 Wg2 wp <27>
Ps1 Ps2 Pp Ps1 Ps2 Pp
Yp
_ Pp
¢p T Wg + Wg2 + % (28)
Ps1 Ps2 ,Op

Investigaciones preliminares mostraron dificultad de convergencia asociada a los métodos
abiertos de solucion de ecuaciones algebraicas en MATLAB ®. Debido a esto, se optd por usar
el algoritmo genético multiobjetivo (gamulitobj) en MATLAB ® para la soluciéon de estas
ecuaciones. Con esta optimizacion, se estimé el valor de las fracciones masicas de tal forma
que la solucién puede ajustarse a los datos experimentales de ambos componentes. Ademés,
al utilizar un optimizador como método de solucién de ecuaciones algebraicas, es posible
considerar restricciones de las variables que permiten obtener una solucién con factibilidad
fisica. Para la primera etapa de la estimacion (paso 3 de la figura 2.1), el gamultiobj fue
ejecutado una vez y 50 veces en la segunda etapa (paso 4 de la figura 2.1). Esto fue necesario
porque el algoritmo genético, al partir de condiciones iniciales aleatorias, puede converger
a diferentes valores de las funciones objetivo. Por lo tanto, para determinar una solucién
acertada fue necesario evaluarlo varias veces y tomar el valor minimo de las 50 ejecuciones.

2.2.4. Estimaciéon de parametros de interacciéon binaria

Para el modelo de Flory-Huggins es necesario estimar 3 pardmetros: X4, Xs1, y X2, Para
esto, se empled una sola funciéon objetivo y se realizo utilizando el algoritmo genético (ga)
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en MATLAB ® 2019b. Al igual que la funcién gamultiobj, ga es un método estocéstico
porque usa una distribucién aleatoria de diferentes puntos de partida en la busqueda del
punto minimo (Edgar et al., 2001). La técnica de busqueda para la solucion es anéloga al
proceso de seleccion natural durante la evolucion (Pelletier et al., 2006). Estos algoritmos de
optimizacion global son ttiles para modelos no lineales que presentan varios minimos locales
como el modelo tratado en este trabajo.

Los algoritmos genéticos (ga y gamultiobj) son de naturaleza estocéstica y por lo tanto existe
la posibilidad de que no converjan siempre a la misma solucién en cada ejecuciéon cuando
se tiene un problema de optimizaciéon no convexo (Sanchez Rendon, 2020). Debido a esto,
fue necesario realizar la estimacion en dos etapas. En la primera (paso 3 de la figura 2.1)
se implemento6 la optimizacion para las tres funciones objetivo de las ecuaciones 2.9, 2.10 y
2.11.

n

fobjl = Z (gbe;tp - Cbcal)2 (29)

=1

n

fobj2 = Z (wexp - wcal)2 (210)

i=1

n

fobjS = Z ’wexp - wcal| (211)

i=1

El criterio de convergencia para la optimizacion fue cumplir con el nimero maximo de ge-
neraciones, que por defecto esta establecido como 100 veces el # pardmetros, es decir 300
generaciones para este caso. De esta forma la funciéon objetivo lleg6 aproximadamente al
mismo valor en las dltimas generaciones y se considera que el optimizador alcanza el valor
minimo de la funcién objetivo de esa ejecucion. Para escoger los mejores ajustes, se compara-
ron los valores de las funciones objetivo y se evalia si la tendencia de las predicciones sigue
el comportamiento de los datos experimentales. En la segunda etapa (paso 4 de la figura
2.1), se afin6 el campo de busqueda de los parametros de acuerdo a los valores obtenidos
en la primera etapa restringiendo atin més los limites inferiores y superiores de los rangos
de busqueda de los algoritmos de optimizacion, esto permite reducir la correlacion de los
parametros y por tanto incrementar la interpretabilidad de los mismos.

La calidad de la estimacion se determiné con el calculo de los intervalos de confianza de los
parametros estimados y para el predictor (valores calculados con el modelo) empleando el test
de Wald para un nivel de significancia del 95 % (Myers et al., 2012). Adicionalmente, el poder
predictivo del modelo se evalué mediante diagramas de paridad para ambos componentes.
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2.3. Resultados

A continuacion se muestran las diferentes optimizaciones obtenidas para los dos casos de
estudio en pervaporacion: remocion de agua con una membrana de PVA (Hauser et al.,
1989) y remocion de etanol con una membrana de PDMS (Noriega Valencia, 2010).

2.3.1. Sintonizacién del modelo termodindmico para la membrana

de PVA

El primer caso de estudio analizado fue el equilibrio agua-etanol-PVA. Con la primera etapa
de la estimacion de los parametros (paso 3 de la figura 2.1), los valores de las 3 funciones
objetivo (ecuaciones 2.9 a 2.11) fueron 0.079, 0.097 y 1.001, respectivamente. El orden de
magnitud de la funcién objetivo 3, es mayor a las demas funciones porque en esta se comparé
la diferencia absoluta de las fracciones masicas y en las otras la diferencia al cuadrado. Sin
embargo, al analizar la tendencia del ajuste, se observo que la prediccion con las funciones
objetivo 1 y 2 es mejor que para la funcion objetivo 3, asi que esta tltima fue excluida para
los demas analisis. En la tabla 2.1, se muestran los resultados de los parametros estimados
con las 2 funciones objetivo seleccionadas en la segunda etapa de la estimacion. El tiempo
de simulacion para cada estimaciéon fue aproximadamente de 2 semanas en un computador
de 8 GB de memoria RAM y procesador Intel Core i7-7700. El alto tiempo de simulacién
demuestra la complejidad del sistema, especialmente porque la optimizacion de la estimacion
de pardmetros requiere de otra optimizaciéon interna para la soluciéon del modelo.

Tabla 2.1: Pardmetros estimados del modelo Flory-Huggins para la mezcla agua-etanol-
PVA en la segunda etapa de estimacion.

Parametro fobjl = Z (¢exp - ¢cal>2 fobj2 - Z (weacp - wcal)2
i=1 i=1
Xs1s2 0.04443 4+ 1.60376 x 1078 | 0.08840 + 2.81923 x 1078
Xsip 0.35357 £ 2.01815 x 1078 | 0.34111 4 2.90361 x 10~8
Xsop 1.31844 4+ 1.91604 x 1078 | 1.33588 4 5.11344 x 1078
fob; 0.029 0.033

Una de las formas para analizar la precision del ajuste es con el diagrama de paridad de
la figura 2.2. Alli puede evidenciarse que, para el caso de la composiciéon de agua, las 2
funciones objetivo tienen un comportamiento muy similar y la mayoria de predicciones estan
dentro de las lineas de desviacion de +15% (figura 2.2a). Sin embargo, en el ajuste para
la curva de etanol (figura 2.2b) se presentan mas valores fuera del intervalo de £15 % para
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ambas funciones objetivo donde se presentaron errores de hasta el 65%. Esto se debe a
que, a diferencia del agua, la tendencia de los datos de la composicion de etanol presenta
un comportamiento coéncavo como se mostrara mas adelante, y por ende es méas complejo
predecir su comportamiento.
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Figura 2.2: Diagrama de paridad del modelo para todos los conjuntos de parametros esti-
mados para la membrana de PVA. Las lineas de desviacion son de £15%.

De acuerdo a lo mostrado en la tabla 2.1, todos los intervalos de confianza de los pardmetros
tienen un orden de magnitud muy pequenio (O(1 x 1078)). Un intervalo de confianza tan
bajo en relacion con el valor numérico del pardmetro estimado indica una baja correlacion
entre estos. Esta situacion es ventajosa pues se tiene gran certeza del valor numérico deter-
minado. Esto se presenta gracias a que el modelo no esta sobreparametrizado, limitando la
posibilidad de que se generen multiples soluciones que lleven a un mismo valor de funcién
objetivo (i.e. compensacion de parametros). Es importante notar que los valores obtenidos
de los parametros pueden ser diferentes para cada funciéon objetivo. Esto se da debido a que
cada funcién objetivo genera una topologia diferente y por lo tanto la soluciéon encontrada
no seréd la misma. Los parametros de interaccién de los solventes con el polimero X1, y X2,
no presentan un cambio significativo con respecto a la funciéon objetivo de la estimacion.
Por el contrario, en el parametro de interaccion entre el agua y el etanol (X,i5) presenta
una sensibilidad mas alta a la funcién objetivo usada. Esto se explica porque, en el célculo
de las funciones objetivo se comparan tnicamente los valores de las fracciones del agua y
el etanol y no las del polimero, debido a esto, el valor de su parametro de interacciéon sera
afectado en mayor medida. Desde el punto de vista de la interpretabilidad de los parametros,
se tiene que un mayor valor de Xj;; indica una baja interacciéon entre el componente i y el j
(Aryanti et al., 2018). En las dos estimaciones realizadas X, fue mayor que X,;,, es decir,
la interaccion entre el agua y el polimero es mayor a la del etanol y el polimero. Esto es
coherente pues el PVA es selectivo al agua y por lo tanto su afinidad con este componente es



2.3 Resultados 47

mayor. Debido a que el valor de X5 es menor al de Xy, y a Xj9, se tiene una interacciéon
més alta entre el agua y el etanol que con el polimero.

En la figura 2.3, se muestran las predicciones del modelo con el intervalo de confianza del
predictor, en contraste con los datos experimentales. La informacion alli reportada fue ob-
tenida de la segunda etapa de la estimacion (paso 4 de la figura 2.1) con los pardmetros
reportados en la tabla 2.1. Los valores alcanzados de ambas funciones objetivo fueron redu-
cidos en un 63 % para la funcion objetivo 1 y 66 % para la funciéon objetivo 2 con respecto
a la primera etapa de estimacion. Esto se logré gracias a que se realizaron dos estimacio-
nes y a las miltiples ejecuciones de la optimizacién interna para garantizar una solucion
muy cercana a la 6ptima. De la figura 2.3 se observa que todos los datos experimentales se
encuentran dentro del limite de prediccion porque los intervalos de confianza del predictor
incluyen el dato experimental. A pesar de que los intervalos de confianza de los parametros
son muy pequenos, el rango de los intervalos de confianza del predictor es grande. Esto puede
darse porque en los valores calculados con el modelo se tiene en cuenta la propagacion de la
incertidumbre de todos los parametros para cada dato calculado.
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Figura 2.3: Composiciones en la membrana PVA con los intervalos de confianza del predic-
tor.

En cuanto a la solubilidad que presentan los componentes en la membrana de PVA, en la
figura 2.3 se observa que cuando se tiene solo alguno de los dos componentes, la solubilidad
de agua es de aproximadamente 72% w/w y del etanol del 7% w/w. Esto indica la alta
selectividad del material al agua. Incluso, hasta que la alimentacion alcanza un 70 % w/w
de etanol, la cantidad de agua presente en la membrana es mayor a la cantidad de etanol
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y muy similar para el resto de composiciones de la alimentaciéon. Por tanto, gracias a la
alta selectividad de la membrana, la transferencia de masa va a favorecer al agua aunque la
actividad en la alimentacién sea mas alta para el etanol.

Considerando que los dos ajustes son similares, cualquiera de los dos conjuntos de parametros
puede ser utilizado para la prediccion del equilibrio. Sin embargo, es de gran importancia
notar que en algunas condiciones de alimentacién, la diferencia entre el ajuste de las dos
estimaciones es mas significativa. Esto indica que la seleccion de la funcién objetivo permite
guiar la calidad de la prediccion cuando el modelo es no lineal y con comportamiento no
monotonico como el caso de las composiciones de etanol. Por lo tanto, es conveniente selec-
cionar el modelo a emplear con base en un rango pequeno de la composiciéon en el alimento
para obtener una mejor prediccion en la zona que se esté modelando y poder asi emplearse el
modelo para el disefio del equipo. Teniendo en cuenta que la membrana de PVA es selectiva
al agua, lo mas conveniente es emplear esta membrana para deshidratacion de etanol donde
la cantidad de agua presente es menor al 10 % w/w. Por lo tanto, deberia usarse el modelo
con los parametros de la funciéon objetivo 1, esta presenta mejor prediccion para esta zona
de operacion.

2.3.2. Sintonizacién del modelo termodinamico para la membrana
de PDMS

Para la membrana de PDMS; se realiz6 la estimacion de parametros para el modelo de Flory-
Huggins usando las dos funciones objetivo de las ecuaciones 2.9 y 2.10. Teniendo en cuenta
que el ajuste con esta membrana es para un rango de composicién reducido, el tiempo de
simulacion no super6 las 7 horas en un computador de 16 GB de memoria RAM y procesador
AMD Ryzen 5-2500U. En la tabla 2.2 se reportan los parametros estimados. De acuerdo a
lo mostrado para la funcién objetivo 1, los intervalos de confianza son muy pequenos, la
diferencia maxima con respecto al valor nominal es de 4= 0.02 %. De manera analoga al caso
de la membrana de PVA, la baja correlacion entre pardmetros indica el grado de certeza
de los valores calculados en la optimizacion y por ende su interpretabilidad. Para la funcién
objetivo 2, en los intervalos de confianza de los parametros X150 vy X1, se tiene una des-
viacion méxima del valor estimado de hasta el 20 %. Esto implica que el valor hallado tiene
una menor certeza numérica ya que puede estar en un rango mas amplio de posibilidades
porque puede ser compensado por variaciones en los otros parametros.

A pesar de que el PDMS es selectivo al etanol, en la tabla 2.2 se aprecia que los pardmetros
de interaccion son méas altos para el etanol y el polimero (X,9,) que para el agua y el poli-
mero (Xs1,). Como se mencioné anteriormente, hay una relacion inversa entre el parametro
y el grado de interaccion entre las sustancias en cuestion (Aryanti et al., 2018). Por lo tanto,
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Tabla 2.2: Parametros estimados para el modelo Flory-Huggins para la membrana de PDMS

en la segunda etapa de estimacion.
n n

Parametro fobjl - Z (¢exp - ¢cal)2 fobj? - Z (wea:p - wcal)2
i=1 i=1

Xs1s2 2.22793 + 2.54256 x 10~* 2.32399 £+ 0.01246
Xsip 0.66516 + 6.27461 x 107> 0.64938 + 0.19107
Xs2p 2.61866 £ 2.98104 x 10~ | 2.77666 £ 4.68086 x 107>

fob; 0.0029 0.0028

la mayor interaccion se da entre el agua y el PDMS mientras la menor interacciéon entre
el etanol y el PDMS. Esto puede darse porque el agua tiene un tamano molecular mucho
menor al del etanol y por lo tanto su difusion se favorece mas (Cinelli et al., 2019). Para
mejorar la transferencia de masa, Qiu et al. (2019) plantea que es necesario modificar los
materiales de membrana existentes para tener una interaccion mas fuerte entre el etanol y
el polimero y mas débil entre el agua y el polimero. Ademas, Qiu et al. (2019) calcularon los
parametros de interaccion binaria de Flory-Huggins para la mezcla etanol-agua-PDMS. Los
valores reportados son X150 = 2.29, Xy, = 0.78 y X9, = 1.91. Comparando estos valores
con los dos conjuntos de parametros de la tabla 2.2, se tiene que para X, 4 la diferencia
maxima que se presenta es de 3%, 17% en Xy, v 37 % en X,o,. Como la interaccion entre
el agua y el etanol no esta asociada al material polimérico es coherente que sea el pardmetro
de interaccidon que presente la diferencia mas baja. Por el contrario, para los parametros de
interaccion con el polimero si hay una diferencia considerable al tener membranas prepara-
das con distintos métodos. Favre et al. (1995) realizaron experimentos para determinar el
parametro de interaccién binaria entre el etanol y el polimero (X,z,) del modelo de Flory -
Huggins analizando el grado el hinchamiento del PDMS. El valor obtenido para este para-
metro fue de 1.809 que es 34 % menor al que se calcul6 en este trabajo con ambas funciones
objetivo. Esta diferencia se debe a que el valor de los parametros de interaccion depen-
de del grado de hinchamiento y el peso molecular del polimero que es una caracteristica
inherente de cada membrana (Favre et al., 1995). Por lo tanto, no es posible establecer una
comparaciéon numérica precisa de los parametros porque se emplearon membranas diferentes.

Una forma de establecer més facilmente la calidad de la estimacion es con un diagrama de
paridad como el de la figura 2.4. Alli se observa que los valores predichos por el modelo
con ambas funciones objetivo estan bastante cerca de los datos experimentales. El méximo
error de prediccion fue de 9.2 % para el agua con la funcion objetivo 2, pero atn es un error
menor al de la zona considerada. Aunque los intervalos de confianza de los pardmetros son
muy diferentes en las dos estimaciones, sus valores son muy pequenos por lo que es posible
hacer una prediccion del equilibrio dentro de un error aceptable, menor al 10 %.
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Figura 2.4: Diagrama de paridad del modelo para todos los conjuntos de parametros esti-

mados para la membrana de PDMS. Las lineas de desviacion son de 15 %.
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Figura 2.5: Composiciones en la membrana PDMS con los intervalos de confianza del pre-
dictor.

El resultado de la prediccion de las fracciones de equilibrio en la membrana con sus inter-
valos de confianza se evidencia en la figura 2.5. Se puede observar que la concentracién en
equilibrio de agua dentro de la membrana disminuye con el aumento de etanol en el alimento.
Esto se debe a que al tener menos cantidad de agua en la solucién de alimento su actividad
se vera también disminuida, lo que ocasiona una composiciéon de equilibrio menor. En cuanto
a la calidad de la estimacion, se aprecia que para ambas funciones objetivo los intervalos de
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confianza del predictor incluyen el valor experimental, lo que implica que el ajuste con los
conjuntos de parametros estimados puede reproducir el comportamiento experimental. La
facilidad de la estimacion de parametros para el modelo de Flory-Huggins con la membrana
de PDMS, indica que puede emplearse un modelo mas simple para la prediccion del equili-
brio. La ley de Henry, permite conocer la composiciéon dentro de la membrana al relacionar
la constante de Henry con la actividad del alimento. De esta forma, solo se requiere la es-
timacion de esta constante al usar la ley de Henry y se simplificaria considerablemente el
esfuerzo computacional. Por lo mencionado anteriormente, en este trabajo se utilizara la ley
de Henry para la predicciéon del equilibrio en el modelo dinamico del médulo de pervapora-
cion presentado en el siguiente capitulo.

2.4. Conclusiones

Se sintonizaron dos modelos termodindmicos de dos sistemas, uno para la deshidratacion
de etanol con una membrana de PVA y otro para remocion de etanol con una membrana
de PDMS. Para cada uno de ellos se obtuvieron dos conjuntos de pardmetros calculados a
partir de dos funciones objetivo que fueron minimizadas en dos etapas de estimacién con
el algoritmo de optimizacion global ga de MATLAB ®. Se evidenci6 que la estimacion de
parametros puede abarcarse desde diferentes enfoques para obtener resultados satisfactorios,
especialmente cuando no hay un margen definido de operaciéon. Al cambiar el enfoque de
la funcion objetivo, se permite que los modelos que se vayan a emplear en modulos de per-
vaporacion, brinden predicciones acertadas de variables importantes del proceso como las
fracciones masicas en equilibrio con el polimero necesarias para el calculo del transporte a
través de la membrana.

En el modelo para la membrana de PVA, el ajuste obtenido con las dos funciones objetivo es
muy similar, sin embargo, para la region de 40 a 60 % el ajuste para etanol fue mejor con la
funciéon objetivo 2 y para el agua con la funciéon objetivo 1. En el modelo para la membrana
de PDMS;, se present6 un mejor ajuste porque el rango de alimentacion analizado presen-
taba un comportamiento monoténico y por lo tanto con las dos funciones objetivo se logré
la prediccion de las composiciones dentro de la membrana. Ademaés, la tendencia lineal de
la composicion en la membrana de PDMS, hace posible emplear un modelo termodinédmico
para el equilibrio méas simple como la ley de Henry.

La no linealidad del sistema de ecuaciones del modelo Flory-Huggins hace que la estimacion
de los pardmetros para el calculo del equilibrio presente grandes retos y miiltiples soluciones.
Determinar cuél es el mejor ajuste no es una tarea trivial y la dificultad de la estimaciéon
de los pardmetros aumenta con el tamano de la region de operacion analizada. Este fue el
caso de la membrana de PVA donde se consider6 toda la region de operacion (0-100 % de
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etanol en la concentracion de alimento) y por lo tanto se presentaron diferentes predicciones
con cada conjunto de parametros. Sin embargo, en el caso en el que se analiza una zona
restringida de operacion (0-10 % en la concentracion de alimento) como el mostrado con la

membrana de PDMS; el enfoque de la funcién objetivo no afecta significativamente la calidad
de la prediccién con el modelo.
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Nomenclatura

A;; Parametro de interaccion de los componentes 7 y j del modelo NRTL

a; Actividad del componente 7

for; Funcién objetivo

G,; Parameto de interaccion binaria del modelo NRTL (G;; = exp(—a;Ti;))

M;  Peso molécular del componente i (Kg/Kmol)

T Temperatura (K)

V' Volumen molar (m?3/Kmol)

w;  Fraccion méasica del componente ¢

X;; Parametro de interaccién de los componentes ¢ y j del modelo Flory-Huggins
Subindices

cal calculado

exp  experimental

1,7,k Componentes de la mezcla

sl Agua

52 Etanol

P Polimero (PVA)
Superindices

L Fase liquida

m  Fase de membrana

n  Numero de componentes en la mezcla

Letras griegas

Parametro de interaccion entre ¢ y 7 del modelo NRTL
Coeficiente de actividad del componente

Densidad (Kg/m?)

Fraccion volumétrica

Parametros de interacciéon binaria
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3 Desarrollo y sintonizacién de un
modelo dindmico para
pervaporacion

Resumen

En la actualidad, se he generado un gran interés en disminuir el uso de combustibles fosiles, esto
puede lograrse aumentando el uso de biocombustibles como el bioetanol. Sin embargo, su produccién
presenta un alto costo de operaciéon por la etapa de separacién y purificaciéon del bioetanol donde
se tiene el mayor consumo energético del proceso (Guerrero et al., 2018). Una forma de mitigar
el impacto ambiental y econémico de la separaciéon de bioetanol, es a través de la implementacién
de tecnologias de membranas que requieren un consumo energético menor (Ahmad y Lone, 2012).
Dentro de estas tecnologias se encuentra la separacién por pervaporacién, ampliamente aceptada
para mejorar el rendimiento técnico y econémico en la producciéon de bioetanol por sus ventajas
en el consumo energético y en el tratamiento de mezclas azeotropicas (Echevarria Villa et al.,
2018). Aunque la pervaporacion presenta miltiples ventajas, este proceso puede intensificarse y asi
aumentar su rendimiento mediante operaciéon dinamica. En este capitulo, se propone un modelo
dindmico de pervaporacién con una membrana de polidimetilsiloxano (PDMS) para remociéon de
etanol tomando los datos experimentales reportados en la investigacion de Noriega Valencia (2010).
Para su desarrollo, se realizé6 una estimaciéon de los pardmetros en estado estacionario y estado
transitorio utilizando diferentes herramientas de optimizacion en MATLAB ® 2019 b como el
algoritmo genético (ga) y el algoritmo genético multiobjetivo (gamultiobj). Como resultado, se
obtuvo un modelo estatico y otro dinamico para el calculo de la densidad de flujo a través de
una membrana de PDMS para la mezcla etanol-agua. El modelo dindmico es ttil para el analisis
de operacién peridédica de un sistema de pervaporacién y su potencial aplicaciéon en sistemas de

remocion de etanol in situ de la fermentaciéon para disminuir la inhibicién por producto.

3.1. Introduccién

La obtencion de energia a través de combustibles fosiles esta disminuyendo debido a una ma-
yor conciencia de los problemas ambientales generados durante su extraccion que hacen que
sea una estrategia no sostenible (Sarmiento et al., 2015). Por lo tanto, es necesario recurrir a
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materias primas renovables para la produccion de quimicos y materiales (Haéz et al., 2019).
El bioetanol, al producirse de recursos renovables como la biomasa, es una opciéon llamativa
no solo para la producciéon de energia sino como molécula plataforma para la obtenciéon de
diferentes productos quimicos (e.g. etileno, acido acético y acetato de etilo) (Clark y Des-
warte, 2014). Sin embargo, hay areas en las que la produccién de bioetanol puede mejorarse
como la optimizacion de los organismos de fermentacion, el pretratamiento/hidrolisis de la
biomasa y las técnicas de separacion alcohol-agua (Haéz et al., 2019). A pesar de los multiples
retos en la produccion de bioetanol de segunda generacion, la separaciéon en la producciéon
de bioetanol, sigue siendo la etapa con més demanda energética del proceso de producciéon
de bioetanol (Guerrero et al., 2018). Esto indica que, es importante realizar esfuerzos para
mejorar su eficiencia y/o reducir costos operativos e impactos ambientales adversos.

La tecnologia de membranas ha demostrado que puede brindar ventajas como la reducciéon
del costo de energia y del espacio en el proceso (Lopez-Zamora et al., 2013). Particularmente,
la pervaporacion es una tecnologia de membranas con gran potencial para la separaciéon de
mezclas liquidas que estan cerca a su punto de ebullicién o que forman azeotropos (Valentinyi
y Mizsey, 2014). La primera aplicaciéon comercial de los procesos de pervaporacion fue en
deshidratacion de etanol (Baker, 2012). Algunas de las ventajas de la pervaporacion es que
no requiere el uso de aditivos, proporciona ahorro de energia al proceso y alta eficiencia de
separacion, especialmente, en mezclas que son dificiles de obtener por métodos convencio-
nales de separacion como la destilacion (Haaz y Toth, 2018). En el caso de pervaporacion,
la separacion tiene como fundamento la selectividad de la membrana y el tamano molecular
de los componentes, por lo tanto, puede ser utilizada como un sustituto econémico de sepa-
raciones azeotropicas (Jyoti et al., 2015). En pervaporacion, la separacion se logra debido la
tendencia de los componentes a permear de diferente manera a través de la membrana. En
el lado de alimentacion, el liquido es absorbido por el material polimérico de la membrana
para difundir a través de ella. Luego en el lado del permeado, se desorbe como gas gracias
al vacio que se genera alli (Szilagyi y Toth, 2020). Dependiendo del componente que permea
preferentemente la membrana, la pervaporacion puede ser hidrofilica u organofilica (Tang
et al., 2013).

El uso de pervaporacion, puede ser motivado por el aumento del conocimiento del proce-
so, lo cual puede lograrse mediante herramientas computacionales como la simulacion. El
modelamiento de procesos, ha tomado auge en los tltimos anos para el analisis y diseno de
operaciones industriales, especialmente para nuevas tecnologias que no han sido implemen-
tadas de forma extendida. Mediante la simulacion del sistema, es posible generar una idea
clara de sus beneficios frente a diferentes condiciones operativas y determinar los puntos
o6ptimos para su ejecuciéon. Esto permitiria tener un entendimiento mas amplio del proceso
y a su vez se fomentaria el aumento de la aplicaciéon de nuevas tecnologias porque se tendria
un punto de comparacion especifico con respecto a los procesos convencionales ya aplicados.
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La comunidad cientifica ha trabajado en la mejora de los modelos de pervaporacién para
que sean fiables para representar la permeacion y la selectividad (Szilagyi y Toth, 2020). Se
han presentado varios modelos de pervaporacion para mezclas no ideales como el modelo de
fraccion de volumen de disolvente total, el modelo de flujo de poros y de solucion-difusion
(Schaetzel et al., 2004; Marriott y Sgrensen, 2003; Wijmans y Baker, 1995). Otros de los
modelos més empleados en pervaporacion se basan en mediciones experimentales, es decir,
son empiricos o semiempiricos (Heintz y Stephan, 1994; Smitha et al., 2004; Wee et al., 2010;
Schiffmann y Repke, 2011). La mayoria de los modelos tiene como propdsito la determina-
cion de la densidad de flujo (tasa de flujo a través de una unidad de superficie de membrana)
para caracterizar los procesos de membranas (Szilagyi y Toth, 2020). Muchos de los trabajos
se han enfocado en la deshidratacion de etanol. Bausa y Marquardt (2001), desarrollaron un
modelo dindmico compuesto de ecuaciones algebraicas diferenciales parciales (PDAE) con
membranas de PVA. Se concluyo que el comportamiento dinamico de la transferencia de ma-
sa puede afectar todo el proceso, esto hace necesario tenerlo en cuenta al modelar procesos
de pervaporacion. Davis (2002), aplico modelos estaticos de flujo cruzado y contracorriente
para uso directo en simuladores de procesos. Se reporté que el esfuerzo computacional fue
muy bajo porque el modelo solo estaba compuesto de ecuaciones algebraicas. Marriott y
Serensen (2003), implementaron simulaciones con modelo para flujo unidimensional y bidi-
mensional para deshidratacion de mezclas azeotropicas. Determinaron que al ser un modelo
riguroso requeria un alto poder computacional para su soluciéon. Para la remociéon de etanol,
Jiet al. (2015), propone el estudio de un sistema de pervaporacion con membranas de PDMS
modificadas con zeolita, Fu et al. (2016) analiza la integraciéon de membranas de PDMS a
un proceso de fermentacion y Qiu et al. (2019) plantea un modelo de soluciéon-difusion con-
siderando la polarizacion de la concentracion, se concluyé que esta depende de la dinamica
de los fluidos y la permeabilidad de la membrana. Los modelos dindmicos mencionados an-
teriormente, requieren un alto poder computacional o el uso de un software especifico por
la complejidad de las ecuaciones. Debido a esto, se hace necesario desarrollar un modelo
mas simple que pueda implementarse de forma mas sencilla y ser aplicado a un anélisis de
operabilidad.

En este capitulo, se propone un modelo dindmico para la determinaciéon de la densidad de
flujo desde el enfoque de la ley de Fick para remociéon de etanol de un medio acuoso con
una membrana de PDMS. Para la sintonizaciéon del modelo, se propuso una nueva metodo-
logia que permite reducir la complejidad de la optimizacion notablemente. Esta metodologia
consiste en dividir la estimacion de los parametros es dos etapas: la sintonizaciéon el modelo
estacionario y la sintonizacién del modelo transitorio. En la estimacion de los parametros se
implementaron los algoritmos de optimizacion global (ga y gamultiobj) en MATLAB ® para
analizar el efecto de implementar una funcién objetivo en comin para agua y etanol, o dos
funciones objetivo considerando una para cada componente. El modelo dindmico ajustado
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no solo es 1util en la optimizacion de condiciones del sistema de separacién, sino también
en el analisis de varias formas de operacion como la operacién periddica con la que puede
lograrse una intensificacion del proceso.

3.2. Metodologia

Para el desarrollo del modelo dindmico se realiz6 una busqueda en la literatura con el fin
de establecer una base en cuanto al tipo de modelos disponibles (ver tabla 1.4). Después de
analizar esta informacion, se procedio a la buisqueda de datos experimentales requeridos para
la sintonizacién del modelo, el sistema seleccionado se muestra en la seccion 3.2.1. El mode-
lado se abordo en dos etapas, debido a que el modelo dinamico depende de varios pardmetros
y su estimacion con los datos experimentales disponibles fue compleja. De acuerdo a esto,
la sintonizacion del modelo dindmico se simplifico realizando la estimacion de algunos para-
metros a partir de un modelo estacionario. Las etapas para la sintonizacién de los modelos
se encuentran descritas en la figura 3.2. Partiendo de los datos experimentales, se procedio
al desarrollo del modelo de la densidad de flujo en estado estacionario. Luego, se realiz6 la
estimacion de parédmetros para este modelo y se plantearon las relaciones adicionales que
se van a emplear en el modelado dinamico. Después, se planted el modelo dinamico para la
prediccion de la densidad de flujo. Finalmente, se realizo la estimacién de parametros del
modelo transitorio con una zona de busqueda limitada primero y después sin delimitar. En
las secciones 3.2.2 y 3.2.3 se muestra el desarrollo del modelo estético y su sintonizacion.
Finalmente, en la secciones 3.2.4 y 3.2.5, se presentan el desarrollo del modelo dinamico y
las estrategias implementadas en la estimacion de los parametros.

3.2.1. Datos experimentales de remocién de etanol

Los datos experimentales fueron obtenidos del trabajo desarrollado por Noriega Valencia
(2010). En este estudio se emple6 una membrana de PDMS con 1-107% m de espesor selecti-
va al etanol. Esta se deposité usando la técnica de “dip coating” sobre un soporte cilindrico de
ceramica recubierto de gamma alimina con 5 mm de didmetro externo y 30 cm de longitud.
El esquema del médulo de membrana se muestra en la figura 3.1.

[ PDMS

[ | ¥ - Alimina

[ ] Soporte ceramico
I Sello de resina epoxica

Figura 3.1: Esquema de configuracién de la membrana.



3.2 Metodologia

1. Datos experimentales de remocion de etanol

1.1. Organizacion de los datos
experimentales tomados del
trabajo desarrollado por Noriega
Valencia (2010).

1.2. Clasificacion de las
condiciones de alimentacion que
se estudiaron en el sistema de
pervaporacion.

Desarrollo de las
ecuaciones en estado
estacionario para el calculo del
flux y determinacion de
parametros a estimar (b; y my).

Determinacion de las
condiciones iniciales y de
equilibrio para el modelado
estacionario.

Estimacion de los
parametros b; y my para la
ecuacion no lineal del flux con
el algoritmo genético (ga) en
MATLAB®

sintonizacidon.

Planteamiento de las
relaciones adicionales a
emplear en el modelado

dinamico obtenidas a partir de
by my

4. Modelamiento dinamico

4.1. Determinacion de las condiciones,
relaciones adicionales y suposiciones
para el modelado en estado
transitorio.

4.2. Desarrollo del sistema de
ecuaciones para el calculo del flux en
funcion del tiempo y determinacion de
parametros a estimar: k.5, k.5, D%,
DetU- Ew- Eety Csat-

Planteamiento del limite
inferior (Ib) y superior (ub) para
establecer la zona de blusqueda de
los parametros.

Figura 3.2: Metodologia para la sintonizacién del modelo estatico y dinamico del sistema

de pervaporacion.

Implementacion del ga y

Representacion lineal de la
ecuacion de flux para el calculo
de la condicion inicial
b;Prom y m;Pro™ para la

Ejecucion del ga y gamultiobj
gamultiobj en MATLAB® para la | en MATLAB® para la estimacion
estimacion de los parametros con
interpretabilidad fisica
(Estimaciones 1y 2).

de parametros sin delimitacion
de la zona de busqueda
(Estimacién 3)
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En los experimentos de pervaporacion, se midi6 la densidad de flujo de ambos componentes
en diferentes momentos de la operacion para tres composiciones de etanol en el alimento (5,
7y 10% w/w) y para cuatro temperaturas de alimentacion (25, 30, 35 y 40 °C). El médulo
se operd en régimen turbulento para reducir las resistencias a la transferencia de masa y
calor. La temperatura de alimentaciéon fue regulada en un tanque termostatado de 4 L que
alimentaba a la membrana y lo recibia nuevamente para mantener la composicion y tempe-
ratura aproximadamente constante. En el lado del permeado se establecié una presion de 10
mbar y este fue condensado con una trampa de nitrégeno para posteriormente determinar
su composicion por HPLC. El diagrama del montaje experimental se evidencia en la figura
3.3.

R

Retenido

Permeado

3

Sy
DT

Tanque de

alimento % :
Trampa de

I—I Bomba de Nitrogeno

vaclo

Figura 3.3: Montaje experimental del sistema de pervaporacion

3.2.2. Desarrollo del modelo de estatico

Para el modelado de la densidad de flujo a través de la membrana de PDMS, se tomé un
elemento diferencial (dx) como se muestra en la figura 3.4. El alimento ingresa al modulo
de pervaporacion a presion atmosférica y se genera una presion de vacio en el permeado de
10 mbar. Para el modelado se considera que no hay un perfil axial de concentraciones y que
la membrana al inicio de la operaciéon esta seca.



3.2 Metodologia 63

Alimento
P=1.013 bar Agua
/ e HEtanol
Membrana

l Permeado

Pyacioc=10 mbar
Figura 3.4: Esquema del médulo de pervaporacion.

En el estado estacionario, se calculé la densidad de flujo a través del espesor de la membrana
partiendo de las condiciones de equilibrio en la frontera del retenido y del permeado. De
acuerdo a la ley de Fick se tiene:

dC;
dx

La ecuacion diferencial 3.1 puede resolverse por separacion de variables. La concentracion
del lado del retenido y el permeado (i.e. C y CF) se puede calcular con la ley de Henry. Esto
teniendo en cuenta que el rango de operacién para la remociéon de etanol con la membrana
de PDMS es muy pequeno y el comportamiento de la concentracion dentro de la membrana
es lineal con respecto a la composicion de alimento en el rango analizado (ver figura 2.5). Al
expresar las concentraciones de ambos lados de la membrana, con la ley de Henry se obtiene:

é Hi-af)
0 H;-aF

De esta forma la densidad de flujo para cada componente i es:

Dy H

Ji 5

(aff —af) (34)

Donde:
D; es coeficiente de difusiéon de Fick.
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H; es el coeficiente de la ley de Henry.

0 es el espesor de membrana.

al es la actividad del componente i en el lado del permeado.
al® es la actividad del componente i en el lado del retenido.

La ley de Henry y el coeficiente de difusividad se definen asi (Reid et al., 1987):

Donde:

HY? es la constante de la ley de Henry.

DY es la constante de difusion de Fick.

Q; es el calor de solubilidad de i en el polimero.

Csat €s la concentracion de saturacion de la membrana.

k; es la constante de promocion para la difusion del componente i.
CT es la concentracion total de la membrana.

E; es la energia de activacion del componente ¢ para la permeacion.
R es la constante de los gases ideales.

T es la temperatura de la alimentacion.

La ecuacién 3.6 para el coeficiente de difusividad indica que cuando la concentracién total de
la membrana (C7') aumenta con el tiempo, el coeficiente de difusion (D;) disminuye ocasio-
nando que la densidad de flujo también lo haga. Esto se da porque a medida que avanza la
separacion, los espacios libres dentro de la membrana de PDMS seran ocupados por el agua
y el etanol lo que genera una disminucion de la densidad de flujo. Por lo tanto, al inicio de la
operacion, cuando la membrana se encuentra seca (C7' = 0), la difusividad tomaré el valor
maximo porque todos los espacios dentro del polimero se encuentran disponibles para la di-
fusion. Por el contrario, cuando CF' = Cj,; la difusividad serd minima porque las moléculas
de agua y etanol dentro del polimero ofrecen resistencia para el transporte. Adicionalmente,
en la ecuacion 3.6, la relacién entre la temperatura y el coeficiente de difusion es directa.
Cuando la temperatura de la membrana polimérica aumenta, se espera que la difusion de
los componentes también lo haga debido a que las cadenas del polimero incrementan su
movilidad favoreciendo la difusion.
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Al reemplazar 3.5 y 3.6 en 3.4 se tiene que:

C’sat
DO . O ks Qi—FE;
go= PR BT (ol al) (3.7
) 1447
K
Csat
ks
En el estado estable se cumple que CF' = Cyy v por lo tanto | ——== | ~ 1. Con esta
1+ kf

suposicion la ecuacion 3.7 se transforma en la ecuacion 3.8:

0 0 &
:Di'Hi‘ QiL R

J; e T (af —a)) (3.8)

La actividad del retenido aff depende de la composicién de alimentaciéon y se calcula con
el modelo mésico de NRTL (Gongalves et al., 2002). La actividad del permeado af puede
despreciarse ya que la presion en este lado de la membrana es muy baja gracias al vacio
aplicado. En la primera etapa de estimacion descrita en la seccion 3.2.3, se derivaron unas
relaciones adicionales para HY y @Q; con el modelo estacionario (ecuacion 3.8). Los parame-
tros DY y E; fueron estimados con el modelo dinamico planteado en la seccién 3.2.4

3.2.3. Estimacién de parametros del modelo estacionario

Para determinar todos los pardmetros del modelo transitorio, se requirié hacer una sintoni-
zacion preliminar del modelo de estado estable. De esta forma, se obtienen unas relaciones
adicionales que simplifican la estimacion del modelo transitorio.

La ecuacion 3.8 de estado estable puede expresarse de la forma y = mx + b:

J;  DYH? Q=B
—- = # .e RT (3.9)
a;

Tomando el logaritmo natural a ambos lados, se tiene:

, DORHO Qi—E;
In (;—;) =In (#) +In <e RT ) (3.10)



66 3 Desarrollo y sintonizacion de un modelo dinamico para pervaporacion

J; DYHO\  Qi—E, 1
In <a—R> =In ( 5 ) + 7T (3.11)

7

De acuerdo a lo obtenido en la ecuacion 3.11, el intercepto b; y la pendiente m; se definen
en las ecuaciones 3.12 y 3.13 como:

DYHY B
bz‘:ln( 5 ) (3.12) my = S5 (3.13)

Con los datos de los experimentos a 5%, 7% y 10% de etanol en el alimento (wf), se

1
determinaron regresiones lineales de In en funcion de T Después se calcularon los

i

af
(3

promedios de las pendientes y los interceptos de todos los experimentos, que seran el punto

de partida de la estimacion con el modelo no lineal (ecuacion 3.14) para obtener los valores

de m; y b;. Reemplazando 3.12 y 3.13 en 3.9:

b—i—mZ T R
Z

Ji=¢€ (3.14)

Para la estimacion de los parametros de la ecuacion 3.14, se implement6 el algoritmo genético
en MATLAB ® 2019 b. En la funcién objetivo de la optimizacion se emple6 una regresion
por minimos cuadrados como se muestra en la ecuacion 3.15. Alli, se comparan los datos
experimentales de la densidad de flujo para el agua y el etanol con los valores del modelo
para todas las condiciones de alimentacion estudiadas (5, 7'y 10 % wk).

Nezp. Neomp. Nyatos
foi = 2 Z > (k= i)’ (3.15)

=1 j=1 k=1
Donde J; representa la densidad de ﬂuJo de agua, la densidad de flujo de etanol y la densi-
dad de flujo total de estado estacionario. Con los parametros estimados (my,, Met, by ¥ bet),

a partir de las ecuaciones 3.12 y 3.13, se generaron cuatro relaciones adicionales para ser
empleadas en el modelo transitorio:

0 70 0 r70
DwéHw _ ehw (3.16) De 5H€t _ eet (3.17)
— Ew et
Qo =y (3.18) Qe = M (3.19)
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3.2.4. Desarrollo del modelo dinamico

En estado transitorio, la concentracion total del polimero C7' es diferente a la concentracion
de saturacion Cy,; y se calcula con la ecuacion 3.20:

cm=Ccm 4 Cm (3.20)

Donde C}" es la concentracion promedio del agua en la membrana y C7} es la concentracion
promedio de etanol en la membrana. Teniendo en cuenta que el espesor de la capa polimérica
es muy pequeno, puede asumirse una geometria de placa plana para el calculo de la densidad
de flujo. La ecuacion 3.21 planteada en Betancourt Grajales (2003), describe el transporte a
través de la membrana. Esta ecuacion es la solucion en series de Fourier del modelo transitorio
para la transferencia de masa en una placa plana.

cY—cm 8 1 —D;(2k + 1)*m?t
i — G _1_ 8 . 21
CY—05-(CE—CF) e kZ:O 2k +12 P ( 4a? ) (3:21)

Donde:

C? es la concentracion inicial de 7 en la membrana.

CE es la concentracion de i en equilibrio en el lado del retenido.

C?F es la concentracion de i en equilibrio en el lado del permeado.
s

a es la mitad del espesor de la membrana (5)

t es el tiempo desde que se inicia la pervaporacion.

Despejando C7™:

m 8 — 1 —D;(2k + 1)*7?t B P 0
C" —(1——Zm-exp< o ))-(0.5-(q —CPy—CY) (3.22)

2
k=0

Al principio la membrana se encuentra seca, lo que implica que no hay ningiin componente

presente en ella (C? = 0). Ademas, se asumié que CF =~ 0 por el vacio impuesto en la ope-

racion. Debido a esto, la ecuacion 3.22 se simplifica:

8 — 1 —D;(2k 4+ 1)*x?t
m o__ . (R _ = - . !
C"=0.5-C; (1 — g k1) erp ( 12 (3.23)

Analogo al caso anterior, la concentracion del lado del retenido C* se puede calcular con la
ley de Henry (ecuacion 3.24) porque el rango de operaciéon para la remocion de etanol con
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la membrana de PDMS es muy pequeno y el comportamiento de la concentracién dentro de
la membrana es lineal con respecto a la composicion de alimento (ver figura 2.5).

CH=H; af (3.24)

7 2

Sustituyendo la ecuacion 3.5 en 3.24 se tiene que:

Q;
CR=HY.err . oF (3.25)

Reemplazando la ecuaciéon 3.6 y la ecuacion 3.25 en la concentracion de ¢ en la membrana
(Ecuacion 3.23):

i~ DOCI;ateET(Qk'%— 1)2m%t
Cm=0.5-H?- et -alt Z - — (3.26)
2k +1)2 CTH
0 14 e 4a?

El modelo completo considerando los dos componentes que difunden (agua y etanol) queda
conformado por las ecuaciones 3.27 a 3.31:

Do isatem(2k+ 1)%m2t

Qu 8 — 1 w
Cm=05-H.erl .gft. 1 - =) —— — w 3.27
w w € oy 2 Z (2k. + 1)261']? Cm ( )
k=0 1+ - 4a?
ks
Csa et
o0 DO, = o mt (2k 4 1)27%t
Cm = 0.5-HY- . 1—§Z;6$ Tk (3.28)
et — Y et et 7T2 (2]€+ 1)2 p C%—,} .
k=0 1+ - 4a?
ket
Cr=cCcr+cy (3.29)
Csat
DO . HO ks Qu—Eu
Jo = wé w kﬂbm e BT .qf (3.30)
1+ L
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C(sat
DY . {0 s Qet—Eet
Jet — eté et ket — . e ET t . ag (331)
1+-L
ke

Para calcular el valor de la densidad de flujo al inicio de la operacion, se calcularon las
concentraciones de los componentes dentro de la membrana con las ecuaciones 3.27 y 3.28,
considerando que en el tiempo cero CJ' es cero porque la membrana estd seca. Una vez
se conocid la concentracién para cada componente dentro de la membrana (C') y (CZ})
se calcul6 la concentracion total de la membrana con la ecuacion 3.29. Por dltimo, con las
ecuaciones 3.30 y 3.31 se obtuvo la densidad de flujo para cada instante de tiempo. Estos
calculos se hacen hasta alcanzar la duracion total del proceso.

Ademas de los pardametros ya mencionados en el estado estable, el modelo en estado transi-

torio requiere la estimacion de 3 parametros adicionales que aparecen en las ecuaciones 3.27
S

y 3.28, estos son: k), k2, v Cisar-

3.2.5. Estimacién de parametros del modelo transitorio

Al considerar las relaciones adicionales obtenidas del modelo de estado estable (ecuaciones

3.16 a 3.19), ya no es necesario estimar HY, HY,

dinamico (ecuaciones 3.27 a 3.31) se estimaron 7 parametros: k%, k%,, D% DY E,, Ee; v Cyar.

Como el modelo es no lineal y esta subespecificado (i.e. hay 7 parametros con 5 ecuaciones),

Qv v Q. Debido a esto, en el modelo

es posible que se tengan varias soluciones que se ajusten a los datos experimentales para un
mismo valor de la funcién objetivo. En consecuencia, se ejecuto el algoritmo de optimizacion
multiples veces para incrementar las posibilidades de obtener el 6ptimo global, pues en
el algoritmo genético no se garantiza la convergencia teodrica (Sanchez Rendon, 2020). De
acuerdo a esto, las miltiples ejecuciones del ga, permiten incrementar las posibilidades de
encontrar el mejor ajuste. La funciéon objetivo empleada en la optimizaciéon se muestra en la
ecuacion 3.32. En esta, se compararon los datos de la densidad de flujo de agua y etanol para
los tres conjuntos de experimentos llevados a cabo en varias condiciones de alimentacion: 5,
7 v 10 %wk. Ademas, en cada condicién de alimentacion se tenfan datos de la densidad de
flujo en cuatro condiciones de temperatura: 25, 30, 35 y 40 °C.

Nezp. Ncomp. Ndatos

Foti =D > > (Jaju®)™ = Tiju(t))? (3.32)

i=1 j=1 k=1

La estimacion de los parametros se realizo en MATLAB ® 2019 b. Se emplearon los al-
goritmos de optimizacion global como el algoritmo genético (ga) y el algoritmo genético
multiobjetivo (gamultiobj) que son aplicados frecuentemente a problemas de optimizacion
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no convexa. Los algoritmos genéticos estan inspirados en los procesos evolutivos biolégicos
y emplean métodos estocasticos de biisqueda. Esto indica que operan en una poblacion de
soluciones en lugar de operar sobre una tnica solucién como lo hacen los métodos de opti-
mizacion local (Ison et al., 2005). Por esta razon, es mas probable acercarse al punto 6ptimo
con el uso de optimizadores globales como el algoritmo genético. El criterio de convergencia
para las optimizaciones fue cumplir con el nimero maximo de generaciones que por defecto
para el algoritmo genético esta establecido como 100 x # parametros, es decir, 700 genera-
ciones para este caso. De esta forma, el algoritmo terminé la estimacion cuando el valor de
la funcién objetivo no presentaba un cambio significativo para las tltimas generaciones.

En la ejecucion de las optimizaciones, se puede establecer un limite inferior (1b) y un limite
superior (ub) para la busqueda de cada parametro. Estos limites fueron variados durante las
pruebas para analizar el comportamiento de la funciéon objetivo e ir acotando la region de
bisqueda para la estimacion. Para las estimaciones 1 y 2, se tomaron limites que permitieran
una interpretacion fisica. Por otro lado, en la estimacion 3 se ejecuté sin definir el limite de
los parametros para no restringir la solucion matemética del modelo y asi poder disminuir
el valor de la funciéon objetivo, mejorando el ajuste. En la tabla 3.1 se presentan los valores
tomados para el limite inferior (Ib) y el limite superior (ub) de la estimaciéon 1 y 2.

Tabla 3.1: Rango de busqueda para las estimaciones 1 y 2. Limite inferior (Ib) y limite
superior (ub).

Parametros Ib ub
kS, (kg/m3) 0 997
k3, (kg/m3) 0 997
DY (m?/s) 1-1071 0.001
DY, (m?/s) 1-1071 0.001
E (J/mol) 500 50000
Eet (J/mol) 500 50000
Csat (kg/m3) 789 997

Para k; y kZ,, que tienen unidades de concentracion, se tomé6 como limite inferior el ce-
ro y superior la densidad del agua que es el componente més denso de la mezcla. Para la
concentracion saturacion Cl,, se tuvo en cuenta que el menor valor estaba limitado por el
componente menos denso (i.e. etanol). Para el limite superior, se aplicé un anélisis analogo
y se asumioé que el valor maximo que podria tomar seria la densidad del agua. Los limites

de las constantes de difusividad DY y DY, se analizaron con base a los 6rdenes de magnitud
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reportados en estudios de pervaporacion (Qiu et al., 2019; Ji et al., 2015). Alli, el orden de
magnitud de las constantes de difusividad iban de O(1-107'") hasta O(1-107°). En el caso
de la energia de activacion para la permeacion F,, y E., los limites se tomaron con base a lo
reportado por Selim et al. (2020) donde los valores para este parametro se encontraban en un
rango de 15000 J/mol hasta 33000 J/mol. Teniendo en cuenta que el valor de los pardametros
depende de la membrana usada en la pervaporacion, los rangos mencionados anteriormente
se ampliaron para considerar la obtencion de resultados diferentes a los de la literatura. Para
la estimacion 3 no se limito la estimacion, el rango de busqueda iba desde —oo hasta +oc.
Asi, se podia analizar si el valor de la funcién objetivo alcanzado en las estimaciones 1 y 2
podia mejorarse al no delimitar la zona de la optimizacién.

3.3. Resultados

En la seccion 3.3.1, se muestra la aproximacion lineal del modelo estacionario realizada para
la simplificacion de la estimacion de los parametros del modelo transitorio y en la seccién
3.3.2 se muestran tres ajustes del modelo dinamico que fueron obtenidos variando la zona
de busqueda de la optimizacion.

3.3.1. Sintonizacién del modelo estacionario

Con el modelo de estado estacionario se obtuvieron las relaciones mencionadas en las ecua-
ciones 3.16 a 3.19 para simplificar las estimaciones del modelo transitorio. En la figura 3.5
se muestran las regresiones para los datos de estado estable de los tres experimentos (i.e.

5, 7y 10% wk). Como valores iniciales, de las tres regresiones se tomé el promedio para el
prom

P79 en cada componente. Estos valores se usaron para

intercepto (bY"°™) y la pendiente (m
determinar el punto de partida en la estimacién con el modelo de la densidad de flujo de
la ecuacion 3.14. En esta optimizacion se alcanza un valor de 3.9956 - 1071° en la funcion
objetivo (ecuacion 3.15) y se obtienen los valores estimados finales (b; y m;) que se ajustan

al modelo no lineal. Estos resultados se reportan en la tabla 3.2

En la figura 3.6 se muestra el diagrama de paridad cuando se emplea el modelo de estado
estable con los valores finales de los parametros estimados (b; y m;). En la figura 3.6a se
aprecia que todos los datos predichos con el modelo para el agua quedan dentro de la zona
del 15% y el maximo error fue de 13 % aproximadamente para w’, = 5%. Por otro lado,
para el etanol (figura 3.6b) hay algunos valores fuera de esta region y el error méaximo fue de
21 % cuando % w?, = 10 %. Esto puede deberse a que una mayor densidad de flujo de agua
esté afectando la densidad de flujo de etanol debido la friccion molecular. Esto indica que,
los coeficientes de transferencia de masa para el etanol pueden presentar una dependencia
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Tabla 3.2: Valores iniciales y finales de los parametros del modelo estacionario.

Valor inicial Valor final
prom
by -10.807 by, - 393
rom
ber 9745 Dot -6.878
rom
g 1008.267 Mg 006,55
T ‘ : - 5.5 — ,
© 5%wl ---R%0.81; m= 1038; b= -11.13 < B%uE, - R 03002 me 7624 be 5,691
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Figura 3.5: Regresiones lineales con los valores experimentales de estado estable.

de la composicion, algo que estd mas alla del limite de prediccion del modelo. Adicional-
mente, los errores en el ajuste se presentan porque se usa el error relativo de la prediccion
con respecto al dato experimental. Para el etanol los valores de la densidad de flujo son mas
pequenos y por ende sus valores relativos mas significativos. Aunque algunos datos para el
etanol quedaron fuera de las lineas de desviacion, el modelo estatico predice correctamente
el 88 % de las densidades de flujo. Por esta razon, se considera que el modelo estéatico posee
un desempeno favorable y puede ser empleado para la prediccion de la densidad de flujo en
estado estable en diferentes condiciones de alimentacion.

3.3.2. Sintonizacién del modelo dindmico

A partir de los parametros hallados en el estado estable (m; y b;), quedan especificadas las
relaciones de las ecuaciones 3.16 a 3.19 que son empleadas en las estimaciones de estado tran-
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Figura 3.6: Diagrama de paridad de estado estable. Las lineas de desviacion son de £15 %.

sitorio. Se realizaron multiples ajustes de los cuales se tomaron tres conjuntos de parametros
que se reportan en la tabla 3.3 . El tiempo de simulaciéon para cada estimacion fue aproxima-
damente 3 dias en un computador de 8 GB de memoria RAM y procesador Intel Core i7-7700.

Tabla 3.3: Conjuntos de pardmetros estimados del modelo de dinamico.

Parametros Estimaciéon 1 Estimacion 2 Estimacion 3
kS, (kg/m3) 0.05978 0.98992 -213.823
kS, (kg/m3) 0.34388 0.091842 111.102
DY (m?/s) 7.413 -107* 5.546 -107° 5.266 1077
DY, (m?/s) 5.224 -1077 8.238 -107° 1.921 -10°8
E, (J/mol) 46091 48036 39428.353
Eet (J/mol) 49217 40319 -521443.026
Cgat (kg/m?) 992.06 700.21 25278.093
Funcién objetivo 1.169 -1077 1.018 -1077 6.115 -1078

En la tabla 3.3 se muestran los resultados de las tres estimaciones. Aunque para la estima-
cién 1 y 2 los valores de todos los parametros tienen interpretacion fisica, el menor valor de
la funcién objetivo se logré en la estimacion 3 donde los pardmetros podian tomar cualquier
valor. Como se puede ver en la tabla 3.3, los valores de E; y k. son negativos. En el caso
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de la energia de activacion para la permeacion de etanol (Ee;), si es posible tener un valor
negativo. Esta energia tiene dos componentes: la energia para la difusion y el calor de absor-
cion (Slater et al., 1990). Usualmente el proceso de absorcion en el polimero es exotérmico
lo que conlleva a que el calor de absorcion sea negativo. Un valor negativo de la energia de
activacion para la permeacion implica entonces que el calor de absorciéon gobierna sobre la
energia de activacion de difusion (Feng y Huang, 1997). En cuanto a la constante de promo-
cion para la difusion del agua (k) con signo negativo, no puede darse una interpretacion
fenomenolégica porque es una concentracion. Esto puede darse porque en el planteamiento
del modelo la transferencia de masa se describe con la ley de Fick donde la fuerza impulsora
es unicamente el gradiente de concentracién y no se tienen en cuenta las fuerzas de friccion
entre el agua y el etanol durante su transporte en el polimero. Debido a esto, se puede decir
que el modelo esta limitado pues las ecuaciones empleadas no describen todos los fenéme-
nos que se presentan durante el transporte de masa a través de la membrana, lo que afecta
significativamente el valor de los parametros estimados y su interpretaciéon fenomenologica.

Con respecto a la calidad de la estimacién, al calcular los intervalos de confianza para los
parametros se obtuvieron valores muy grandes (5700 % alrededor del valor estimado). Esto
indica que los parametros estan altamente correlacionados y que no son identificables con la
cantidad de informacion experimental que se tenia disponible. Como consecuencia, la capaci-
dad predictiva de los modelos y la interpretabilidad fisica de los parametros es limitada. Esto
podria solucionarse al replantear el modelo fijando algunos pardmetros como constantes para
tener més certeza de la prediccion, sin embargo, esto restringiria la interpretabilidad pues se
debe argumentar en que valores se fijan ciertos parametros y no hay garantia total de lograr
identificabilidad practica. Otra forma de hacer que todos los parametros a estimar puedan
ser interpretados fisicamente, es mediante un modelo riguroso que tenga en cuenta varios
factores que afectan el transporte de masa como el modelo de Maxwell-Stefan. En este, se
consideran las fuerzas de fricciéon entre los componentes ademas del gradiente de potencial
quimico, lo que hace que las ecuaciones del modelo presenten una mayor complejidad que
implicarfan un alto poder computacional o incluso méas datos experimentales los cuales no
estan disponibles para garantizar la sintonizacion correcta del modelo.

En la figura 3.7 se presentan los diagramas de paridad para los tres conjuntos de parametros.
En la estimacion 1 (figuras 3.7a y 3.7b), el mejor ajuste se dio para una alimentacion de
5 %w/w de etanol. En ambos componentes algunos de estos puntos quedaron dentro de la re-
gion del 15 % de error. Sin embargo, para las otras composiciones de alimento (7 y 10 %w/w)
no se logré un ajuste adecuado ya que se presentaron errores de hasta un 54 % para el agua
y 57 % para el etanol. Con la estimacion 2, se obtuvo un mejor ajuste especialmente para el
agua (figura 3.7c). Solo un par de valores quedaron fuera de la region de error y el maximo
error fue de 23 %. Para el etanol (figura 3.7d) el méaximo error se redujo a 26 % con respecto
a la estimacion 1. En la estimacion 3 se logré reducir el valor de la funcién objetivo en un
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40 % con respecto a la estimacion 2. Esto puede apreciarse en la densidad de flujo de agua
ya que todas las predicciones tienen un error menor al 15% como se observa en la figura
3.7e. Por el contrario, en la figura 3.7f se ve que para etanol la mayoria de los datos de los
experimentos con composiciones de 5y 7% w/w en el alimento, estan fuera de la region del
15 % con un error maximo de 23 %.

En ninguna de las estimaciones se obtuvo un ajuste para el etanol donde todos los datos
estuvieran dentro de los limites de error del 15%. A diferencia del agua, los datos de este
componente presentaban mas dispersion, lo que se debe posiblemente a la incertidumbre en
las mediciones (Noriega Valencia, 2010). Ademas, es importante considerar que la cantidad
de datos experimentales disponible es muy limitada para las miltiples condiciones de opera-
cion que se analizaron. Esto se debe a que los experimentos no fueron disenados para hacer
seguimiento de la parte dinamica del proceso.

Para seleccionar el modelo méas preciso, es necesario analizar su tendencia mediante el com-
portamiento dinamico. Este se presenta en las figuras 3.8, 3.9 y 3.10. Los perfiles de la
densidad de flujo para la estimacion 1 se presentan en la figura 3.8. De acuerdo a lo que
se habia mostrado en el diagrama de paridad de las figuras 3.7a y 3.7b, el mejor ajuste
se logro efectivamente para el agua con una composicién de alimento de 5% w/w (figura
3.8a). Alli, el maximo error fue de 20 % aproximadamente y reproduce la tendencia de la
disminucién de la densidad de flujo con el tiempo hasta su valor de estado estable. Para los
demés experimentos de la estimacion 1 (figuras 3.8¢, 3.8d, 3.8e y 3.8f), también se presenta
esta tendencia pero los valores predichos estan més alejados de los valores experimentales y
por esta razon, el ajuste es descartado.

Los perfiles de la estimacion 2 se muestran en la figura 3.9. Se puede ver en la figura que
en todos los experimentos la prediccion de la densidad de flujo con el modelo fue constan-
te. Aunque, a diferencia de la estimacion 1, los valores predichos se acercan mucho mas a
los datos experimentales. Sin embargo, los parametros estimados no tienen la capacidad de
reproducir el comportamiento dinamico del inicio del proceso, lo cual hace inviable utilizar
este ajuste para representar el sistema.

Los resultados de la estimaciéon 3 se encuentran en la figura 3.10. En el ajuste para la
densidad de flujo de agua predice correctamente la tendencia de los datos para las tres com-
posiciones de alimento estudiadas (figuras 3.10a, 3.10c y 3.10e). En el caso de la densidad
de flujo a 40 °C' para todas las composiciones de alimento (figuras 3.10b, 3.10d y 3.10f), se
aprecia claramente que los datos experimentales presentan un ruido, ya que aunque ha trans-
currido el tiempo necesario para que el sistema esté en estado estable (250 minutos), atun hay
una dispersion significativa entre las mediciones. Es claro que el modelo no puede predecir
ese comportamiento. Cabe resaltar, que el valor de estado estable para la densidad de flujo
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del agua es el mismo para todas las composiciones de alimento. Esto se da porque al ser el
agua el componente mayoritario en la mezcla de alimentacion, un cambio de 90 a 95 % en su
composiciéon no genera un cambio significativo en la actividad de equilibrio con la membra-
na y debido a esto, la fuerza impulsora para el transporte de masa no varia significativamente.

En las figuras 3.10b, 3.10d y 3.10f se muestran las predicciones realizadas para la densidad
de flujo de etanol con la estimacion 3. Se puede observar que se presentd un bajo grado de
precision ya que, como se menciond anteriormente, el ruido de los datos experimentales fue
aun mayor que para los datos del agua. Esto se presenta por la incertidumbre de mediciéon
inherente de los experimentos. En consecuencia, al no tenerse una tendencia clara para el
comportamiento de la densidad de flujo del etanol la capacidad predictiva se ve limitada. La
menor dispersion de los datos experimentales se tiene cuando la composicion en el alimento
es de 10% w/w (figura 3.10f). En este experimento se logré el mejor ajuste con el modelo,
lo cual se apreciaba también en el diagrama de paridad de la figura 3.7f. En la figura 3.10
para el etanol, se aprecia que el aumento de la composicién de etanol en el alimento, pre-
senta un aumento en la densidad de flujo de estado estable. Esto se da porque la actividad
incrementa linealmente con la concentracion del alimento generando asi un incremento de la
fuerza impulsora para el transporte (Qiu et al., 2019).

El efecto de la temperatura es el mismo para ambos componentes. Al incrementarse en 5
°C, la densidad de flujo aument6 en un 30 % aproximadamente en todos los experimentos.
Esto es ocasionado porque con el incremento de la temperatura aumenta la movilidad de
las cadenas poliméricas que favorecen la velocidad de difusion molecular (Cinelli et al., 2019).

Al comparar los valores de la densidad de flujo de estado estable entre el agua y el etanol
mostrados en la figura 3.10, los de este tltimo componente fueron menores en todos los casos
a pesar de que la membrana de PDMS es selectiva al etanol. Esto se debe a la diferencia del
radio molecular. Para la molécula de agua el radio es 0.37 nm y para el etanol es 0.52 nm.
Por esta razon, al ser mas pequena la molécula de agua, la difusion a través del polimero es
maés significativa para este componente (Cinelli et al., 2019). Debido a esto, Feng y Huang
(1997) recomienda que cuando se tienen moléculas pequenas que exhiben mayor difusividad,
es necesaria una membrana organofilica que tenga una alta solubilidad del componente or-
ganico para contrarrestar este efecto.

La predicciéon para la densidad de flujo total de las estimaciones 1y 2 se encuentra en el Ane-
xo A y para la estimacion 3 se muestra en la figura 3.11. Alli, puede verse que en todas las
estimaciones que se alcanzo el estado estable a los 15000 s que equivalen aproximadamente
a 4 horas. Este tiempo de estado estable dependera de la selectividad de la membrana, el
flujo y composicion de alimentacion, la temperatura, entre otras variables de operacion.
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De acuerdo a lo mostrado en la figura 3.11, se puede apreciar que el ajuste fue bastante
acertado pues la prediccion para el agua pudo hacerse correctamente y este es el componente
que contribuye en mayor proporcion a la densidad de flujo total. Para todos los experimentos
se observa que, al inicio de la operacion, la densidad de flujo es mayor a su valor de estado
estable. Este comportamiento se presenta al inicio de la operacion ya que la membrana esta
seca y existen muchos espacios libres entre las cadenas poliméricas facilitando la densidad
de flujo de los componentes. Sin embargo, a medida que la membrana se empieza a saturar,
los espacios libres entre las cadenas de polimero son ocupadas por moléculas de etanol y
agua. Esta reduccion de espacio en la membrana genera una reduccion de la movilidad de
las moléculas al interior del polimero, lo que eventualmente se traduce en una reduccion de
la densidad de flujo.

Ademas de los perfiles dindmicos de la densidad de flujo, el desempenio de la separacion puede
analizarse con las composiciones del permeado, estas hacen posible determinar la proporciéon
en la que permean los componentes a través de la membrana. Estas se presentan en la tabla
3.4.

Tabla 3.4: Porcentaje en peso de etanol en el permeado para diferentes condiciones en la
alimentacion de la estimacion 3.

Composicién (% wk)
Temperatura (°C) 5 7 10
25 7.97 11.13 15.83
30 8.01 11.18 15.91
35 8.0 11.23 15.93
40 8.08 11.28 16.02

En la tabla 3.4 no se percibe un cambio significativo de la composiciéon en el permeado
con el cambio de temperatura. Esto se da porque en ese rango de temperaturas, la rela-
cion entre la presion de vapor del agua y el etanol es aproximadamente constante, lo que
indica que la fuerza impulsora es la misma y no se genera una permeaciéon méas selectiva
de alguno de los dos componentes. En Slater et al. (1990), se realizé la pervaporacioén para
una mezcla de etanol-agua con 5 %w/w de etanol. Se determind que al aumentar en un
350 % la temperatura del alimento, la composicion del permeado solo cambié en un 15 %.
Por otro lado, en el sistema de pervaporacion estudiado en este trabajo, el aumento en la
temperatura fue menor (60 %), lo que implica que el cambio en la composicion del permeado
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apenas es perceptible. La concentracion del permeado depende la selectividad de la mem-
brana, pero segun lo reportado por Slater et al. (1990), el efecto de la temperatura en la
selectividad es definido en gran medida por el sistema membrana/mezcla. Esto indica que,
para la membrana empleada en el caso de estudio analizado, la temperatura no tiene una
influencia considerable sobre la selectividad de la membrana. Para el caso de la composicion
de alimento, cuando esta aumenta, también lo hace la concentracion del permeado. Esto se
da porque los parametros cinéticos y termodindmicos estan relacionados directamente con la
concentracion de la alimentacion (Slater et al., 1990). Debido a esto, se espera que a mayor
concentracion en el alimento, sea mayor la concentracion de este componente en el permeado.

De acuerdo a lo mencionado anteriormente, para la membrana de PDMS utilizada en los
experimentos, la selectividad no se ve afectada por la temperatura, lo cual hace posible que
para este sistema se establezca una selectividad promedio para todos los experimentos (ecua-
cion 1.1). El valor calculado fue de 1.7, este es mas bajo que lo reportado en Li et al. (2004)
y Cinelli et al. (2019), donde para una alimentacion de 10 % w/w la selectividad de la mem-
brana de PDMS fue de 7.1 y 6.9, respectivamente. La selectividad de la membrana indica
porque las composiciones obtenidas en el permeado son tan bajas. En Cinelli et al. (2019) se
reporta una composicion de etanol en el permeado de 43.3 % w/w para una alimentacion al
10 % w/w. Este valor es tres veces mas grande que la composicion de permeado alcanzada
en este estudio (15 % w/w).

De las tres estimaciones analizadas anteriormente, se tomé la estimacion 3 para los analisis
de esta investigacion ya que presento la mejor prediccion gracias a que no se limito la zona
de optimizacién y el valor alcanzado de la funcién objetivo fue menor que en las estimaciones
1 v 2. Esto hace que la calidad de la predicciéon para el modelo con los parametros de la
estimacion 3 sea superior y por lo tanto este ajuste se seleccion6 para realizar los analisis
de esta investigacion. Ademas, considerando que el objetivo de este trabajo es determinar
coHmo afecta la operacion periodica el rendimiento del proceso de pervaporacion, es necesario
utilizar un modelo que pueda predecir el comportamiento dindmico sacrificando en este caso
la interpretabilidad de los parametros.

3.4. Conclusiones

En este trabajo se desarrollé6 un modelo dinamico para el calculo de la densidad de flujo de
un proceso de pervaporaciéon con una membrana de PDMS. Primero se realiz6 una simpli-
ficacion de los parametros a estimar con ayuda del modelo de estado estable. Finalmente
se realizaron las estimaciones con el modelo dindmico y se presentaron tres sintonizaciones
obtenidas con la implementacion del ga y el gamultiobjetivo de MATLAB ® 2019 b.

Para la estimacion de los pardmetros se propuso una nueva metodologia que permitia sim-
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plificar la optimizacién necesaria en el modelo transitorio empleando el modelo de estado
estable, esto redujo considerablemente la complejidad del desarrollo del modelo dinamico.
Adicionalmente, se evidencié que buscar los parametros que se ajusten a datos experimenta-
les de varias condiciones operativas no es una tarea trivial, fue necesario plantear diferentes
estrategias de busqueda para el 6ptimo.

Se logré alcanzar un valor de 6.155- 1078 en la funcién objetivo de la estimacion de los para-
metros del modelo dindmico. Sin embargo, el gran tamano en los intervalos de confianza para
los parametros estimados indica que la capacidad predictiva del modelo es limitada y que
los parametros estan altamente correlacionados. Sin embargo, el modelo sigue una tendencia
logica de los datos experimentales, lo que permite que pueda ser empleado para analizar la
transferencia de masa durante la pervaporacion en el rango de condiciones operativas estu-

diado.

En todas las condiciones analizadas, la densidad de flujo decrece con el tiempo hasta al-
canzar el estado estable a los 15000 segundos (250 minutos). La falta de interpretabilidad

S
w?

fisica en el pardmetro k?, indica una posible relacion del transporte de agua y etanol que
no es predicha por el modelo de la Ley de Fick. La densidad de flujo de agua fue mayor
para todas las composiciones de alimento al tener mejor difusividad por ser el componente
de menor tamano. La densidad de flujo de agua no varfa con la composicién del alimento,
su fuerza impulsora para el transporte de masa es constante en este rango de composiciones.
Por el contrario, la densidad de flujo de estado estable de etanol se duplicé al cambiar la
composicion de alimento de 5% w/w a 10% w/w. En cuanto a la temperatura, aumentar
en 5 °C' gener6 un aumento de la densidad de flujo del 30 % aproximadamente en todos los

experimentos estudiados, pero no gener6é cambio en la selectividad.

Para alcanzar un mejor rendimiento del proceso, es necesario considerar el uso de una mem-
brana con mayor selectividad hacia el etanol. Asi, la composiciéon de etanol en el permeado
puede mejorar notablemente. Se propone usar el modelo dinamico desarrollado en este capi-
tulo para el anéalisis de la operacion dinamica de sistemas de pervaporacion. En este modelo
se tiene en cuenta diferentes entradas del proceso como el tiempo, la temperatura y la com-
posicién del alimento, lo cual permite estudiar diferentes escenarios de operaciéon para lograr
una intensificacion del sistema.
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Anexo A

Los perfiles de la densidad de flujo total para la estimacion 1 y 2 se presentan en las figuras

3.12 y 3.13.
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Figura 3.12: Comportamiento dindmico de la densidad de flujo total con los parametros de

la estimacion 1. Experimental: (*). Modelo: -.
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Nomenclatura

a Mitad del espesor de la membrana (§/2)

a; Actividad del componente 7

b Intercepto de la regresion lineal de estado estable

C; Concentracion del componente ¢ dentro del polimero (kg/m?)

C? Concentracion inicial del componente ¢ en la membrana (kg/m?)

Csat Concentracion de saturacion del polimero (kg/m?)

cr Concentracion total de la membrana (kg/m?)

D; Coeficiente de difusion de Fick (m?/s)

DY Constante de difusion de Fick (m?/s)

E; Energia de activacion del componente ¢ para la permeacion (J/mol)

fob; Funciéon objetivo

H; Coeficiente de la Ley de Henry (kg/m?)

H? Constante de Henry (kg/m?)

J; Densidad de flujodel componente i (kg/m? - s)

k? es la constante de promocién para la difusion del componente i (kg/m?).

m Pendiente de la regresion lineal de estado estable (K)

Qi Calor de solubilidad de ¢ en el polimero (J/mol)

R Constante de los gases ideales (J/(mol - K)

t Tiempo (s)

T Temperatura (K)

w; Fraccion maéasica del componente

x Coordenada espacial en el espesor de la membrana
Subindices

et Etanol

w Agua

Superindices
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cal Calculado
exp Experimental
F Alimentacion
m Fase de membrana
n Ntmero de componentes
prom promedio
P Lado del permeado
R Lado del retenido

Letras griegas

Espesor de la membrana (m)
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4 Simulacién y analisis de un sistema
de pervaporacién dindmica

Resumen

Uno de los mayores inconvenientes en la produccion de bioetanol por fermentacion, es que presenta
inhibicion por el mismo etanol (Ji et al., 2015). Debido a esto, se ha propuesto la pervaporacion para
la remocion in situ de etanol durante el proceso de fermentacion (Qiu et al., 2019). La pervaporacion,
ha sido una de las tecnologias de membrana implementadas para mejorar la producciéon de etanol
debido a que no afecta los microorganismos (Moriyama et al., 2018). Ademas, esta tecnologia de
membrana tiene alta selectividad de separacion y bajo requerimiento energético (Crespo y Brazinha,
2015). Aunque la pervaporacion presenta multiples ventajas frente a los procesos convencionales, es
posible mejorar su rendimiento mediante la intensificaciéon del proceso, especificamente, con inten-
sificaciéon dindmica que no requiere mayores ajustes en el diseno de los sistemas ya establecidos. En
este capitulo, se estudia la operaciéon dindmica de un médulo de pervaporacién para remocién de
etanol con una membrana de PDMS. Se analizé el desempeno del sistema al ser operado en estado
dindmico de forma periddica con el modelo desarrollado en el capitulo anterior. Las variables estu-
diadas fueron el tiempo de uso del modulo y el tiempo de recuperacién de la membrana. Se compara
la densidad de flujo de etanol promedio y la composiciéon de etanol en el permeado promedio del
proceso con operacion periddica y convencional. Como resultado, se muestran las condiciones de
operaciéon periddica para las cuales es posible obtener una mejor productividad y se propone una
configuraciéon del moédulo de pervaporacién para implementar la operacion dinamica. Este estudio,
no solo analiza un sistema de separacion eficiente desde el punto de vista de diseno, sino que también
muestra como la forma en la que se opera puede mejorar significativamente su productividad.

4.1. Introduccién

La tendencia de usar tecnologias de produccion sostenibles y recursos renovables esta au-
mentando (Van Hecke et al., 2014) y los biocombustibles han surgido como una alternativa
prometedora para la reduccion de la dependencia de los combustibles fosiles (Lynd, 2017).
El bioetanol es un biocombustible que se ha empleado desde hace anos como aditivo de
los combustibles de automoéviles para reducir el consumo de gasolina, aumentar el nivel de
octanaje de los vehiculos y reducir la contaminacion (Ojapah et al., 2016). Sin embargo, uno
de los principales inconvenientes en la producciéon de bioetanol es que en la fermentacion
se presenta inhibicién por producto, lo que resulta en una una limitacién para obtener alta
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transformacion de sustrato y por tanto bajas productividades en la fermentacion (Ji et al.,
2015). De acuerdo a esto, una forma de aumentar la producciéon de etanol, es la remocion
constante de éste del caldo de fermentacion durante el proceso (Qiu et al., 2019). La perva-
poraciéon con membranas hidrofébicas, es una de las aplicaciones con mas potencial para la
eliminacion de etanol in situ de la fermentacion (Moriyama et al., 2018). El beneficio de esta
tecnologia de membrana se debe a la alta selectividad de separacion, eficiencia y bajo reque-
rimiento energético (Crespo y Brazinha, 2015). Ademads, no causa ningtn efecto nocivo sobre
los microorganismos y presenta un buen rendimiento de separacion (Moriyama et al., 2018).
A pesar de estos beneficios, el uso de la pervaporacion a escala industrial no se ha extendido
ampliamente (Figueroa Paredes, 2018). Esto indica que, desarrollar una intensificacion del
proceso promoveria el interés para su aplicacion ya que ademas de las ventajas inherentes de
la pervaporacion se podria mejorar atin mas el rendimiento mediante intensificacion. Esto
resultaria en una disminucion del area de membrana y/o el consumo energético del proceso.

La intensificaciéon de procesos se define como un desarrollo de la ingenieria quimica que
conduce a una tecnologia mas pequena, mas limpia, segura y mas eficiente energéticamente
(Reay et al., 2013). Existen dos formas principales para intensificar un proceso: la inten-
sificacion del equipo como el uso de novedosos reactores, intercambiadores y unidades de
transferencia de masa o la intensificacion del método de operacién como emplear nuevas es-
trategias de separacion, integracion de reaccion-separacion, energias alternativas o métodos
de operacion y control (Vaghari et al., 2015). Dentro de las opciones anteriores, la operacion
dindmica es interesante pues consiste en realizar la intensificaciéon del proceso con un cam-
bio en la estrategia de funcionamiento y/o el control del sistema para obtener una mejora
sustancial en las eficiencias del proceso (Yan et al., 2018). Un ejemplo particular de una
intensificacion dindmica es la operacion ciclica o periodica, en la cual se operan una o mas
variables de forma ciclica para hacer que el sistema salga de su punto estable de operacion.
De esta manera, se puede alcanzar un estado estacionario periddico que en promedio corres-
ponde a la tasa de produccion y/o calidad de producto deseada (Baldea y Edgar, 2018). Esta
forma de operacion permitiria intensificar el proceso de una forma simple porque no requiere
cambios en el diseno del equipo. Ya se han llevado a cabo varios trabajos de investigacion de
operacion periddica para la intensificacién de procesos como la variaciéon de la temperatura
en un reactor CSTR (Sterman y Ydstie, 1990), el cambio de flujo de liquido y vapor en
una columna de destilacion (Baldea y Edgar, 2018), separacion con membranas aplicando
REED (Reverse Electro-Enhanced Dialysis) (Prado-Rubio, 2010) y ultrafitracion dinamica
aplicando backshock en la membrana(Lopez-Murillo et al., 2021).

Cuando la pervaporacion es operada de manera convencional, en algunos casos, la densidad
de flujo de los componentes a través de la membrana decae con el tiempo debido a que el
polimero se satura, en consecuencia la productividad disminuye (Noriega Valencia, 2010).
Debido a esto, es necesario analizar diferentes maneras de mantener el sistema en condiciones
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transitorias para aprovechar la mayor productividad que se genera en esta zona. Una forma
de investigarlo es con la aplicacion de herramientas de simulacion computacional, con estas
se pueden construir diferentes escenarios de operaciéon para filtrar y evaluar una variedad de
opciones de intensificacion de forma rapida y eficiente. De esta manera, se puede enfocar la
validacion experimental sol6 en las circunstancias méas probables de éxito (Prado-Rubio et al.,
2019). En este trabajo, se investiga la operacion periodica para un médulo de pervaporacion
empleado en la remocién de etanol con una membrana de PDMS. Mediante simulaciones en
MATLAB ® se analiza como la operacion del sistema fuera de la region de estado estable
puede maximizar el rendimiento global del sistema. Se establece como la productividad de
la pervaporacion se ve afectada por miultiples condiciones de la operacion periddica con el
fin de determinar un rango factible de operacion dinamica y los beneficios de la misma.

4.2. Metodologia

Para realizar el anédlisis de la operacion periddica del moédulo de pervaporacion se empled
el mejor modelo transitorio obtenido en el capitulo 3. Inicialmente, en la seccién 4.2.1, se
realiza una descripcion del sistema de pervaporaciéon. En la seccion 4.2.2, se determinan unas
condiciones preliminares de operacién peridédica para analizar como se afecta el proceso a
diferentes condiciones de alimentacion (T y w’e") para un tiempo de uso y de recuperacion
fijos. En la seccion 4.2.3, se explica como se estudia un amplio rango de condiciones de tiempo
de uso y de recuperacion mediante un analisis de sensibilidad para una condicién especifica
de alimentacion. De esta forma es posible determinar cuando la operaciéon periddica presenta

mejor productividad que la operacion convencional.

4.2.1. Descripcion del sistema

El modelo usado para la simulacion de operaciéon dinamica se desarrollé en el capitulo 3, este
se muestra en las ecuaciones 4.1 a 4.5. Con la ecuacion 4.1 y 4.2 se calcularon las concen-
traciones de agua y etanol dentro de la membrana para un instante determinado de tiempo.
A partir de estas, se puedo conocer la concentracion total (ecuacion 4.3). Finalmente, se
obtuvo la densidad de flujo de agua y etanol con las ecuaciones 4.4 y 4.5, respectivamente.
Teniendo en cuenta que las entradas del modelo dindmico son temperatura y composicion
de alimentacion y el tiempo, es posible conocer la densidad de flujo en funcién de estas
condiciones de alimento para cada instante de tiempo.
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Como se mostro en el capitulo anterior, la operacion periddica del médulo de pervaporacion
se hace con el objetivo de retomar las condiciones originales de la membrana para aumentar
la densidad de flujo promedio durante la operaciéon. Por esta razoén, se propone simular el
efecto de la regeneracion de la membrana al cambiar dos variables: el tiempo de uso del
modulo y el tiempo de recuperacion de la membrana.

4.2.2. Estrategia de operacion dindmica

En una operacion convencional, el médulo se opera con condiciones de entrada constantes y
una vez se alcanza el estado estable la densidad de flujo permanece constante, a menos que
se tengan fenémenos de ensuciamiento. Sin embargo, para la operacion dindmica se propo-
ne suspender temporalmente la operacion del equipo con el fin de secar la membrana para
recuperar las condiciones iniciales. Después de esto, se enciende nuevamente el moédulo para
continuar con la obtencion del producto. De esta forma, la densidad de flujo recuperara su
valor inicial al comenzar cada ciclo el cual es mayor al del estado estable. En el proceso
de recuperacion de la membrana, el modulo estara apagado y no habra densidad de flujo
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a través de la membrana. En aras de evaluar cuando la operacion dindmica es benéfica, es
necesario determinar para qué condiciones acopladas de tiempo de uso y tiempo de recupe-
racion el proceso en operacion dinamica es mejor que el proceso en operacion convencional.
Para cumplir con este objetivo, en primera instancia, se requiri6 conocer como la operaciéon
periddica afecta el proceso en diferentes condiciones de alimentacion. Para eso, fue necesario
fijar un tiempo de uso y un tiempo de recuperacion y determinar la productividad del siste-
ma a varias composiciones y temperaturas en la alimentacion.

Ahora, para evaluar la viabilidad técnica de la operaciéon dinamica propuesta, fue necesario
determinar el tiempo que se requiere para secar la membrana. Para tener una estimacion de
este tiempo, se supuso que todo el contenido de la membrana saturada es agua. El tiempo
necesario para el secado se obtuvo de la integracion de la funcion de velocidad de secado
que describe el cambio de humedad con respecto al tiempo (McCabe et al., 2007). Para los
experimentos analizados en este trabajo, realizados por Noriega Valencia (2010) (ver seccion
3.2.1), el 4rea de membrana del modulo fue de 0.0025447 m? con un espesor de 1-107¢ m.
Con estas caracteristicas, al calcular el tiempo de secado se obtuvo un valor menor a un
milisegundo al usar aire caliente a 50 °C. Esto se debe a que la masa de la membrana es
muy pequena por las dimensiones del médulo. Entonces, como el tiempo de secado no es
una limitante, el tiempo de recuperacion dependeré del tiempo que tome vaciar el médulo
para proceder al secado de la membrana. Debido a esto, para los analisis de este estudio se
analiz6 hasta 30 minutos el tiempo de recuperacion.

Teniendo en cuenta lo mencionado anteriormente, se analizé el sistema operado a un tiempo
de recuperacion de 2 minutos, un lapso muy pequeno pero que permite considerar la diné-
mica de los elementos del proceso. Ademés, para el tiempo de uso de la membrana, se tomod
un tiempo de 10 minutos porque en este punto se ha alcanzado el 92 % del valor de estado
estable. Esto hace posible tener un primer panorama de la operaciéon peridédica considerando
el mayor rango del comportamiento transitorio. Con el tiempo de uso y de recuperacion
fijos, se realizo la simulacion del proceso para 5, 7y 10 % w/w de etanol en el alimento a
temperaturas de 25, 30, 35 y 40 °C, condiciones que pueden presentarse en un proceso de
fermentacion.

Como en la operacion dinamica se opera por ciclos, fue necesario calcular la productividad
promedio para la densidad de flujo y la composicion con el fin de hacer una comparacion con
respecto al sistema de pervaporacion operado de forma convencional. Para esto, se calculd
el area bajo la curva para la densidad de flujo y la composiciéon del proceso dindmico usando
la regla compuesta de Simpson de la ecuacion 4.6 (Obeso y Velasquez, 2015).
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/ @)z ~ g(f(a) AT+ 2P + F(b) (4.6)

Donde: la funcion f corresponde a la curva de la densidad de flujo o de la composicion,
h = b_Ta es el ancho de los n intervalos de integracion que hay entre a y b. Para calcular I y
P se realizan las siguientes sumas:

T= X fw) = fw) + ) + ot ) (47)

i1=1, impares

n—2
P= > f(z:)=f(z2) + f(z3) + ... + f(2n2) (4.8)
1=2, pares
Los valores obtenidos, se dividen por el tiempo del ciclo (tiempo de uso més tiempo de recu-
peracion) para obtenerse finalmente la densidad de flujo de etanol promedio y la composicion
de etanol en el permeado promedio.

4.2.3. Determinacién de la ventana operativa

Una vez se analizo el comportamiento de la operaciéon dindmica en diferentes condiciones de
alimentacion con el tiempo de uso y de recuperacion fijos, fue necesario conocer el compor-
tamiento de la pervaporacion en diferentes condiciones de tiempo de uso y de recuperacion.
Para esto, se requiri6 fijar las condiciones de alimentacion: temperatura y composicion. Te-
niendo en cuenta que la membrana de pervaporacion estudiada es para remocién de etanol
como se muestra en la figura 4.1, es conveniente tomar como base de analisis unas condi-
ciones operativas similares a las que se presentan en un proceso de fermentacion etanoélica.
Las temperaturas empleadas estan en el rango de 20 a 35 °C y la concentraciéon de etanol
alcanzada en una fermentacion a 30 °C es de 12% v/v para evitar la inhibiciéon de la fer-
mentacion (Lin et al., 2012). De acuerdo a esto, para el analisis de sensibilidad del tiempo
de uso y tiempo de recuperacion de la membrana se tomd la alimentacion a 30 °C y 10 %
w/w de etanol.

Para establecer en qué condiciones es viable la operacion periddica, se analizd un rango de 10
a 60 minutos para el tiempo de uso y de 1 a 30 minutos para el tiempo de recuperacion. Du-
rante el tiempo de recuperacion de la membrana, ademaés del tiempo de secado, debe tenerse
en cuenta el tiempo de las operaciones necesarias para dejar el moédulo de pervaporacion
vacio. Por esta razon, aunque el tiempo de secado no es significativo, debe considerarse un
amplio rango de tiempo de recuperacion. Para determinar en que condiciones es viable la
operacion periddica, en cada tiempo de uso y de recuperacion, se calculd la productividad y
la composiciéon promedio de etanol como se explicd anteriormente con la ecuacion 4.6.
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Figura 4.1: Sistema integrado de fermentacién-pervaporacion para la recuperacion de etanol
in situ. Modificado de Fu et al. (2016)

4.3. Resultados

4.3.1. Analisis de operacién periédica

Para ilustrar el sistema dindmico de pervaporaciéon en operacion periddica, se determinaron
los perfiles dinamicos de la densidad de flujo de etanol y la composiciéon en el permeado
a diferentes composiciones de alimento. Para todos los componentes se calcul6 la densidad
de flujo, pero teniendo en cuenta que el objetivo del proceso es la remocion de etanol, se
muestra solo la densidad de flujo de etanol y la densidad de flujo total. En la figuras 4.2 y
4.3 se presentan los resultados obtenidos en operaciéon dindmica y mostrando la operacion
convencional como linea base. Los resultados se reportaron a 30°C porque los perfiles para
las demas temperaturas son similares.

En la figura 4.2, se aprecia que con el tiempo de uso del moédulo de 10 minutos, se cubre
en gran parte el comportamiento transiente que se presenta cuando la membrana estéa seca.
Para todas las composiciones de alimento, la densidad de flujo se aumenta en 85 % al pasar
del estado estable a su condicién inicial. También se puede observar que la densidad de flujo
desciende rapidamente, a los 10 minutos de la pervaporaciéon ya se ha alcanzado el 92 % del
valor de estado estable antes de suspender la operacion y se observa un comportamiento
asintotico. Después, el funcionamiento del modulo se suspende por 2 minutos, de tal forma
que se pueda realizar el secado de la membrana y asi recuperar las condiciones iniciales.
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Figura 4.2: Comportamiento dinamico de la densidad de flujo de etanol en operacion pe-
riddica para un tiempo de uso de 10 minutos y un tiempo de recuperaciéon de 2
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Figura 4.3: Comportamiento dindmico de la densidad de flujo total en operacion periodica

para un tiempo de uso de 10 minutos y un tiempo de recuperaciéon de 2 minutos
(5 ciclos) y 10 %w?;.

Estos ciclos se repiten durante el tiempo total de operacion. En la figura 4.3, se presenta la
densidad de flujo total solo para una composicion de 10 % w/w de etanol en el alimento pues
no se observa diferencia con respecto a las otras dos composiciones de alimento estudiadas
5% w/wy 7% w/w). Esto es debido a que la densidad de flujo de agua, que es el que
contribuye en gran medida a la densidad de flujo total no se ve afectado por concentraciones
tan bajas de etanol en el alimento. Un cambio del 5 a 10 % w/w en etanol implica un incre-
mento del 100 % de su composiciéon, mientras que una disminucion de 95 a 90 % w/w en el
agua equivale a una reduccion del 5.3 % aproximadamente. De acuerdo a esto, la actividad
para este componente no va a cambiar de forma significativa y la fuerza impulsora para el
transporte de masa permanece aproximadamente constante. En cuanto la densidad de flujo
de etanol (figuras 4.2a, 4.2b y 4.2c¢), si se presenta un aumento significativo de su valor en
funcion de la composicion del alimento. La densidad de flujo inicial incrementa aproximada-
mente en 112 % al aumentar la composicion de etanol en el alimento de 5 a 10 % w/w. Para
este cambio de composicion, la actividad del etanol aumento lo que permite el incremento
de la fuerza impulsora para su transporte.

Al comparar el proceso operado de forma convencional con la operacion periddica, es claro
que durante todo el tiempo de uso la densidad de flujo que permea la membrana es mayor a
la densidad de flujo de estado estable alcanzado en la operaciéon convencional. Este compor-
tamiento se presenta porque, a medida que los componentes pasan por la capa polimérica,
los espacios vacios disponibles para el transporte disminuyen (Noriega Valencia, 2010). En
consecuencia, la densidad de flujo decrece hasta que la membrana se satura. En la operaciéon
convencional, una vez se alcanza el estado estable aproximadamente a los 250 minutos del
inicio del proceso, la densidad de flujo permanece constante durante el tiempo restante de
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la pervaporacion.

En la figura 4.4, se presenta el comportamiento dindmico para la composiciéon de etanol
en el permeado. En este caso, al apagarse el médulo de pervaporacion, la composicion de
etanol en el permeado es cero porque no hay densidad de flujo de ninguno de los compo-
nentes. A diferencia de la densidad de flujo, la composicion con el tiempo aumenta. Esto se
presenta porque la densidad de flujo de etanol disminuye en una menor proporciéon que la
densidad de flujo total. Adicionalmente, como el valor de estado estable es mayor al valor
inicial, cuando se induce la operaciéon periddica, la composicion promedio de etanol en el
permeado siempre serd menor a la alcanzada con la operaciéon convencional. Podria pensarse
que una concentracién més baja en el permeado de etanol no es benéfica. Sin embargo, el
propoésito del equipo es la remocién de etanol que debera ser purificado subsecuentemente.
Una posibilidad para llevar a cabo la recuperacion de etanol en el permeado, es la mezcla de
éste con el caldo de la fermentacion al finalizar el proceso. Esto podria ser viable porque las
concentraciones son similares, la concentracion de etanol en el permeado es menor a 15%
w/w y en el fermentador aproximadamente de 10 % w/w.

4.3.2. Productividad promedio de remocién en funcién de
concentracion y temperatura

Para poder establecer una comparacion adecuada entre el proceso con operaciéon convencional
y el proceso con operaciéon periddica, se calculd la productividad promedio, especificamente,
la densidad de flujo de etanol promedio y la composiciéon promedio de etanol en el permeado.
Para el proceso con operacion dindmica se establecié un tiempo de uso de 10 minutos y de
recuperacion de 2 minutos. Para el tiempo en que el médulo no esta en funcionamiento,
la productividad es cero. En el proceso operado de forma convencional, la productividad
promedio corresponde al valor de estado estable. En la figura 4.5, se muestra la densidad de
flujo de etanol promedio de la pervaporacion con operaciéon peridédica y convencional para
diferentes condiciones de alimentacion.

En la figura 4.5a, se evidencia que para todas las condiciones de alimentacién, la densidad
de flujo promedio de la operacion peridédica fue mayor al de la operacion convencional para
un tiempo de uso de 10 minutos y 2 minutos de recuperacion. Para estas condiciones de ciclo,
es posible incrementar 13 veces la densidad de flujo durante el tiempo de uso gracias a que
este es mayor en el estado transitorio. Esto hace que se compense el tiempo de recuperacion
donde no hay densidad de flujo a través de la membrana. En la figura 4.5a, también se puede
observar que el efecto de la operacion dindmica es mayor a temperaturas mas bajas, para
una temperatura de 25 °C la densidad de flujo de etanol promedio es 2.7 veces la densidad
de flujo de estado estable mientras que para 40 °C la densidad de flujo se duplica. De forma
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Figura 4.4: Comportamiento dindmico de la composicion de etanol en el permeado en ope-

racion periodica para un tiempo de uso de 10 minutos y un tiempo de recupe-
raciéon de 2 minutos (5 ciclos). (a) 5 %w?;, (b) 7%wk, (c) 10 %wl,.
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general, con el aumento de la temperatura, la densidad de flujo promedio aumenta porque la
movilidad de las cadenas poliméricas en la membrana incrementa generandose més espacio
libre en el polimero (Selim et al., 2020). Ademas, un aumento en la temperatura conduce
a una mayor presion de vapor en los componentes mejorando la fuerza impulsora para el
transporte. En cuanto a la composicion de etanol en el alimento, pasar de 5 a 10% w/w
duplica la densidad de flujo de etanol para todas las temperaturas, lo cual se explica porque
su actividad aumenta considerablemente al duplicar su composicién en el alimento.

En la figura 4.5b, se muestra el porcentaje de mejora relativo de la densidad de flujo de
etanol promedio por operaciéon periddica con respecto a la operacion convencional. En el
caso en que la temperatura de alimentacion es mas baja (25 °C), se obtiene un incremento
de la densidad de flujo de etanol promedio alrededor de 165 % para todas las composicio-
nes de alimento. Con el aumento de la temperatura, este porcentaje disminuye. Cuando la
temperatura del alimento es de 40 °C, la densidad de flujo de etanol promedio se mejord
aproximadamente en un 100 %. Esto se presenta porque, debido a que a la fuerza impulsora
es mayor para las temperaturas altas, la diferencia entre la densidad de flujo inicial y la
densidad de flujo de estado estable es mayor a temperaturas bajas, por lo cual operar en
estado transiente en esta condiciéon genera mayores ventajas.

En la figura 4.6, se muestra la composiciéon promedio alcanzada en todas las condiciones de
alimentacion. Se evidencia que la composicién es mayor para el proceso operado de forma
convencional en todas las condiciones estudiadas, ya que en el estado transitorio la condiciéon
inicial es menor a la de estado estable. Cabe resaltar que el objetivo del sistema es eliminar
la inhibiciéon de etanol mediante la remocién in situ de etanol, la cual no depende de la
concentracion de etanol en el permeado.

En la figura 4.6a, se muestra que la composicién permanece casi constante con el cambio de
temperatura. Cuando la temperatura se incrementa de 25 a 40 °C, la composicién promedio
aumenta menos del 1%. En este rango de temperatura, la presiones de vapor del agua y del
etanol son aproximadamente constantes, por tanto no se genera un transporte mas selectivo
de alguno de los componentes. Para el cambio en la composicién de etanol en el alimento,
la composicion promedio de etanol en el permeado aumenta. Al cambiar de 5 a 10 % w/w
de etanol en la alimentacion la composicion del permeado aument6é aproximadamente de
8% a 16 %, es decir, se incrementé en un 100 %. Esto indica que, el aumento de etanol en
el alimento genera un aumento en su actividad, mejorando asf la composicion en el permeado.

En la figura 4.6b, se muestra el porcentaje de mejoramiento de la composiciéon de etanol
en el permeado de operacion peridédica con respecto a la operacion convencional. Se puede
observar que no hubo una mejora con la operaciéon dindmica, pues el porcentaje de mejora
es negativo debido a que es mayor la composicion promedio alcanzada con la operacion
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convencional. Para todos los casos, este fue de alrededor de -17 %, sin embargo, el menor
porcentaje de mejora en la densidad de flujo de etanol promedio fue de 100 %. Por lo tanto,
la disminucién en la composicién promedio de etanol en el permeado es de una proporcion
significativamente menor al aumento que se alcanzé en la densidad de flujo.

4.3.3. Analisis de sensibilidad - ventana operativa

Para determinar en qué condiciones la productividad global del sistema mejora con ope-
racion dindmica, es necesario analizar el tiempo de recuperacién. Como en el tiempo de
recuperacion la densidad de flujo es cero, se afecta la densidad de flujo de etanol promedio
del proceso. Esto hace necesario encontrar los tiempos de uso y recuperacion del modulo
para hallar la factibilidad de la operacion periddica. Para establecer una ventana operativa,
se realizo un analisis de sensibilidad del tiempo de uso y el tiempo de recuperacion. De esta
manera, es posible analizar el balance entre condiciones de operacion (trade-off) y por tanto
determinar la zona donde es factible la operacién periddica. Este anélisis, se hizo para unas
condiciones fijas de alimentacion (i.e. 30 °C y 10% w/w de etanol), emulando un caldo de
fermentacion. En la figura 4.7, se muestra la respuesta para la densidad de flujo de etanol
promedio para diferentes valores de tiempo de uso y tiempo de recuperacion.

En la figura 4.7a, se puede observar que para la mayoria de las condiciones analizadas en
el tiempo de uso y tiempo de recuperacion, se presenta una mejora con respecto al proceso
convencional representado por el plano horizontal. Sin embargo, existe una zona (morada)
en que la operacion periddica no es favorable en comparacion al proceso convencional. La
zona donde no es favorable aplicar la operacion periddica, queda ubicada bajo el plano del
proceso convencional y esta delimitada por dos condiciones. La primera se da cuando el
tiempo de recuperacion es alto, de acuerdo a los resultados obtenidos, cuando el tiempo
de recuperacion sea de 1800 segundos (30 minutos), el tiempo de uso debera ser mayor a
los 1680 segundos (28 minutos) para que el proceso de operacion periddica alcance mayores
valores de densidad de flujo promedio. Por lo tanto, atin cuando el sistema tenga un tiempo
de recuperacion muy alto, es posible hacer que la operacion peridédica mejore la densidad de
flujo promedio aumentando el tiempo de uso. La segunda condiciéon que delimita la zona de
no factibilidad, se presenta cuando el tiempo de uso es bajo, especificamente para un tiempo
de uso de 600 segundos (10 minutos). Para esta condicion, solo se presentara una mejora si
el tiempo de recuperacion es menor a 1140 segundos (19 minutos).

La forma de la superficie de la figura 4.7, indica que la densidad de flujo no presenta la
misma sensibilidad al tiempo de uso que al tiempo de recuperacion, evidencia de la no li-
nealidad del sistema. Puede verse, que el cambio de la densidad de flujo es més grande para
los cambios en el tiempo de recuperaciéon. Esto se da porque en el tiempo de recuperacion,
la densidad de flujo es cero afectando en mayor medida a la densidad de flujo promedio.
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Por otro lado, al variar el tiempo de uso, la densidad de flujo cambia en menor proporciéon
porque, con el médulo encendido el valor minimo que puede tomar la densidad de flujo es el
de estado estable, lo cual hace que la densidad de flujo promedio no disminuya tanto como
con el tiempo de recuperacion.

En la figura 4.7b, puede observarse mas facilmente el efecto de la operacién periddica me-
diante el porcentaje de mejora con respecto al proceso convencional. Para la zona naranja,
donde se tienen tiempos de recuperacion y de uso bajos, la densidad de flujo promedio alcan-
zado es casi el triple que en el proceso convencional. La mejor productividad se obtuvo para
un tiempo de uso de 600 segundos y un tiempo de recuperacion de 60 segundos. En estas
condiciones la densidad de flujo de etanol promedio alcanzado aumenté en un 165 %. Inclu-
sive, para un tiempo de recuperacion alto (1800 segundos) con un tiempo de uso alto (3600
segundos), aun la densidad de flujo promedio es 11 % mayor que en el proceso convencional.
Por lo tanto, existe un balance entre el tiempo de uso y tiempo de recuperacion que permite
a diferentes condiciones mejorar el proceso convencional. Ademaés, al operar el sistema de
pervaporacion por un tiempo mas prolongado, también es posible mejorar la densidad de
flujo. Por ejemplo, para un tiempo de uso de 3600 segundos y un tiempo de recuperacion
de 60 segundos, la mejora en la densidad de flujo fue de un 63 % aproximadamente. Esto
indica que hay multiples condiciones operativas que permiten que la operacién periddica sea
factible, lo cual es ventajoso porque puede adaptarse a la produccion de etanol que se tenga
en la fermentacion batch.

Para la composicion de etanol en el permeado, también se realiz6 el analisis de sensibilidad.
En la figura 4.8, se muestran los resultados obtenidos. Como se habia visto en la figura 4.4,
con la operaciéon periddica no se alcanza la composicion del proceso convencional porque el
punto inicial es menor al de estado estable. En la figura 4.8a, se observa que para todos los
valores de tiempo de uso y tiempo de recuperacion, la composicion de etanol en el permeado
es menor al plano que representa el proceso convencional, lo que es congruente con la figura
4.4. En la zona donde el tiempo de recuperacion es de 60 segundos y el tiempo de uso de
3600 segundos, la composicion del proceso periodico es tan solo 0.28 % menor que la densidad
de flujo del proceso convencional. Sin embargo, si se tiene un tiempo de recuperacion alto,
aunque el tiempo de uso también lo sea, la composicion es 5.3 % menor que en el proceso
convencional, es decir, disminuye en un 30 % aproximadamente.

Para determinar de forma mas precisa cudl es la magnitud de la reduccién en la composicion
con la operacion periddica, se determiné el porcentaje de mejora de este proceso con respecto
al convencional. En la figura 4.8b se presentan los resultados obtenidos. En la regién donde
el tiempo de recuperacion es alto y el tiempo de uso es bajo, se obtiene una reduccion de la
composicion del 75 % con respecto al proceso convencional. Esto era de esperarse porque el
modulo no estaria en funcionamiento la mayor parte del tiempo. Por el contrario, en la zona
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donde el modulo presenta mayor tiempo de uso, la composicion solo se reduce en un 1.7 %.
De acuerdo a esto, no sera posible obtener una mejora en cuanto a la composiciéon de etanol
en el permeado implementando la operacion peridédica. Sin embargo, se debe tener en cuenta
que para la fermentacion lo importante es la cantidad de etanol que se retire para evitar la
inhibicion, es decir, la densidad de flujo de etanol.

Basado en los analisis presentados, se puede proponer como funcionaria un prototipo de per-
vaporacion peridodica. Como en el tiempo de recuperacion se requiere realizar el secado de la
membrana que permita recobrar su estado original, se propone la configuracién mostrada en
la figura 4.9. Alli se muestra un moédulo de pervaporaciéon con una membrana tubular que
tiene la capa selectiva en la parte externa del cilindro (i.e. hollow-fiber). Para implementar
la operacion dindmica, después de un tiempo corto de operacion (e.g. 10 minutos), se sus-
pende el flujo de alimentacion proveniente del biorreactor y se mantiene habilitada la salida
de retenido. El liquido de retenido del médulo se drena por gravedad hacia el fermentador
mientras se mantiene el vacio de 10 mbar para secar la membrana. Después, para evitar la
entrada de oxigeno al biorreactor y aumentar la velocidad del proceso de drenado, se ali-
menta el C'O, producido en la fermentacion desde un acumulador con purga a una presion
mayor a la presion del modulo. Para el sistema integrado, en funciéon de la productividad
mejorada de la fermentacion, se determina la cantidad de etanol que se extraeré teniendo
en cuenta la ventana de funcionamiento. Esto no es una tarea trivial pues deberia existir un
punto 6ptimo de remocion, se debe considerar el balance entre los costos de la remocion y
la mejora generada con el sistema integrado. De esta forma, seria posible determinar si es
mas factible una remociéon parcial o total del etanol. A continuacién, se puede programar
una secuencia automatizada de apertura y cierre de las valvulas para la extracciéon de etanol.

El etanol del permeado generado en la pervaporacion puede ser recuperado por destilacion.
Esto es conveniente porque se reduce el volumen de las vinazas y permite obtener agua de
alta calidad que puede ser reutilizada en el proceso. Otra alternativa para la separacion del
permeado, es alimentarlo a la columna de rectificacién empleada en la separacion del caldo
de fermentacion. De este modo, puede evitarse el uso de una unidad extra de destilacion.

En algunas investigaciones se ha analizado la operacién dinamica en sistemas con membranas
y en cada uno de ellos, la forma de operaciéon periddica que genera mejoras es diferente.
Prado-Rubio (2010), investigé la recuperacion de lactato de un fermentador con un sistema
denominado Reverse Electro-Enhanced Dialysis (REED) donde se aplicaba la inversion de
corriente para disminuir el ensuciamiento de las membranas y mejorar la separacion. Se
determiné que, con tiempos de inversion de corriente mayores a 20 minutos se puede aumentar
la recuperacion en un 54 % con respecto al proceso con Donnan Dialysis. Para el presente
estudio, realizar el secado de la membrana de forma ciclica, increment6 la densidad de flujo
de etanol promedio en un 165 % con tiempos de recuperacion y de uso bajos, aunque también
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en un sistema de fermentacién con remocion de etanol in situ.

se demostroé que es posible mejorar considerablemente el rendimiento del estado estable si
se tienen tiempos de uso y tiempos de recuperacion altos. En Lopez-Murillo et al. (2021),
se investigd la operacion dindmica en un sistema de ultrafiltracion aplicando backshock y
se logré disminuir el Molecular Weight Cut-off hasta 74 veces sin disminuir el flujo de la
membrana. Esto demuestra el gran potencial que tiene el uso de la operacion dinamica en la
intensificacion de procesos de separacion con tecnologia de membranas.

4.4. Conclusiones

En este estudio se determin6é como puede implementarse operacion dindmica en un moédulo
de pervaporaciéon para la remociéon de etanol. En primera instancia, se analizé para una con-
dicion de operacion particular el comportamiento de la productividad del sistema (densidad
de flujo de etanol y composicion de etanol en el permeado promedio) para una condicion es-
pecifica de operaciéon periddica. Después, se determiné como las condiciones de alimentacion,
temperatura y composicion de etanol afectaban el rendimiento del sistema. Finalmente, se
implementé un analisis de sensibilidad para determinar la productividad del sistema para
diferentes tiempos de uso y de recuperacion del médulo de pervaporacion.

La densidad de flujo de cada componente decae con el tiempo, lo que permite que al re-
cuperarse la membrana se pueda incrementar la densidad de flujo a la condicién inicial y
aprovechar asi la respuesta del estado transitorio para mejorar la densidad de flujo prome-
dio. En cambio, la composicién de etanol en el permeado aumenta con el tiempo, por lo que
implementar la operaciéon periddica disminuye el valor promedio obtenido en comparaciéon
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con el proceso convencional. Sin embargo, la composicién de etanol en el permeado no afecta
el objetivo del proceso que es la remocion de etanol in situ del fermentador.

Se evidenci6 que para las menores temperaturas de alimento la operacion periddica presenta
mejoras mas significativas en la densidad de flujo de etanol promedio. La densidad de flujo
de etanol promedio con operacion peridédica es 2.7 veces la densidad de flujo con operaciéon
convencional a 25 °C, mientras que a 40 °C la densidad de flujo promedio se duplic6. Con
respecto a la composicion de alimento, el porcentaje de mejora de la densidad de flujo de
etanol es aproximadamente constante en todas las composiciones analizadas. En el caso de
la composicién de etanol en el permeado, el cambio con la operaciéon peridédica no depende
de la temperatura ni de la composiciéon del alimento, en todas las condiciones el porcentaje
de mejora fue el mismo.

Para una temperatura de 30 °C y una composicion de etanol de 10 % w/w en el alimento,
se demostré que, para lograr un mayor aumento en la densidad de flujo de etanol promedio
usando operacion periddica se requieren tiempos de uso y de recuperacion bajos. Especifi-
camente, para una condiciéon de 1 minuto de recuperaciéon y 10 minutos de uso se puede
incrementar en un 165 % la densidad de flujo de etanol promedio con respecto a la operacion
convencional. Para esta misma condicion, la composicion de etanol en el permeado disminu-
yo en un 1.7 %. Una composicion baja de etanol en el permeado no afecta el proposito de
la operacion periddica que es la remocion de etanol para evitar la inhibicion. Este objetivo,
esta relacionado directamente con la densidad de flujo de etanol, no con la composicién en el
permeado. Cabe resaltar que utilizar membranas con una selectividad mayor, podria incre-
mentar considerablemente la densidad de flujo del componente que se desea remover y por
lo tanto aumentar su composicion en el permeado. Asi, al aplicar una operacién dinamica,
podria incrementarse también la calidad de la separacion.

Se propuso una configuraciéon para implementar la operaciéon periddica en el modulo de
pervaporacion. Al emplear el CO,y producido en la fermentacién para recuperar las condi-
ciones iniciales del moédulo no se requeriria una modificacién mayor en su diseno y solo se
intensificaria desde el punto de vista operativo.
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Nomenclatura

a Mitad del espesor de la membrana (§/2)
a; Actividad del componente %
C; Concentracién del componente i dentro del polimero (kg/m?)
Y Concentracion inicial del componente i en la membrana (kg/m?)
Clat Concentracién de saturacion del polimero (kg/m?)
(@ Concentracion total de la membrana (kg/m?)
D; Coeficiente de difusion de Fick (m?/s)
DY? Constante de difusién de Fick (m?/s)
E; Energia de activacion del componente i para la permeacion (J/mol)
H; Coeficiente de la Ley de Henry (kg/m?)
HY Constante de Henry (kg/m?)
J; Densidad de flujo del componente i (kg/m? - s)
K es la constante de promocioén para la difusion del componente i (kg/m?).
Q; Calor de solubilidad de i en el polimero (.J/mol)
R Constante de los gases ideales (J/(mol - K)
t Tiempo (s)
T Temperatura (K)
Subindices
et Etanol
w Agua

Letras griegas

Espesor de la membrana (m)
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5 Conclusiones y Recomendaciones

5.1. Conclusiones

En esta tesis se evalu6 el modelado e intensificacién dindmica de un sistema de pervapo-
racion. Se desarroll6 el modelo termodinamico necesario para predecir el equilibrio en la
interfaz alimento-membrana. Se ajustaron dos modelos, uno para una membrana selectiva al
agua (PVA) y otro para una membrana selectiva al etanol (PDMS). Debido a que la mem-
brana empleada en pervaporacion es polimérica, se empled el modelo de Flory-Huggins y se
realizo el ajuste de parametros en MATLAB ®. Se encontré que las estimaciones podian
cambiar considerablemente dependiendo del enfoque de la optimizaciéon debido a la natura-
leza altamente no lineal de las ecuaciones. Por lo tanto, se analizaron diferentes funciones
objetivo y métodos de optimizacion. Se establecié que, para una region limitada de opera-
cién, como fue el caso de la membrana de PDMS, el ajuste de los parametros se facilitaba
considerablemente porque el equilibrio tenfa una tendencia monoténica para esa region. Para
los dos casos analizados, se calcularon los intervalos de confianza de los parametros y de los
predictores y se determiné que los ajustes logrados presentan una gran certeza numeérica en
sus parametros y que los modelos tenian alto poder predictivo.

Para la prediccion de la densidad de flujo a través de la membrana, se propuso una estrategia
de estimacion de parametros en dos etapas para facilitar la obtencion del modelo dinamico.
Primero, se especifico el modelo de estado estable partiendo de una aproximacion a la forma
lineal de la ecuacion de la densidad de flujo. De esta forma, se redujo en 4 la cantidad de
pardmetros a estimar. Después, para la determinacién del modelo dinamico, se ajustaron
7 parametros. Para ello, se analizaron tres estimaciones con diferentes enfoques de la zona
de busqueda de los parametros empleando varios algoritmos de optimizacion de MATLAB
® Se determin6 que, el modelo que presentaba mejor ajuste segufa una tendencia logica
que permitia analizar la transferencia de masa en operacion periddica, aunque su capacidad
predictiva fuera limitada.

Para el sistema de remocion de etanol con la membrana de PDMS, el modelo se ajusté a
la tendencia de los datos experimentales, es decir, se pudo predecir que la densidad de flujo
decae con el tiempo. Esto es determinante porque es un indicio clave para establecer que
la operacion periddica puede funcionar. Se establecié que, un aumento en la temperatura
genera un incremento de la densidad de flujo total pero no afecta la composiciéon de etanol
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en el permeado. También se evidencié que el incremento en la composicién de etanol en el
alimento aumenta la densidad de flujo de etanol y su composiciéon en el permeado, pero no
afecta la densidad de flujo de agua.

Para determinar el efecto de la operaciéon periddica en el moédulo de pervaporacion, se empled
el modelo transitorio manipulando el tiempo de uso y tiempo de recuperacion. El efecto en el
incremento de la densidad de flujo de etanol promedio alcanzado con la operaciéon peridédica
es mayor cuando la temperatura de alimento es menor, pero no se ve afectado por la com-
posicion del alimento. Para el caso de la composicion de etanol en el permeado, se evidencio
que el porcentaje de mejora no cambia con la temperatura o la composiciéon del alimento.
En la mayoria del rango analizado de tiempo de uso y de recuperacion, la densidad de flujo
de etanol promedio aument6 con respecto al valor de estado estable de la operaciéon conven-
cional y se logré la mejor productividad para los menores tiempos de uso y de recuperacion.
Por el contrario, la composicion en el permeado de etanol disminuy6 en todas las condiciones
estudiadas con respecto al valor del estado estable de la operaciéon convencional.

A partir de los analisis de sensibilidad de la operacion dinamica con el tiempo de uso y el
tiempo de recuperacion, se plante6 una posible configuracion para el médulo de pervapo-
racion integrado a la fermentacion para la remocion de etanol. Se propuso el uso de CO,
para eliminar el liquido de retenido en cada ciclo de la operaciéon dinamica y eliminar los
componentes de la membrana a manteniendo el vacio.

5.2. Recomendaciones

De acuerdo a lo investigado en esta tesis, se proponen las siguientes recomendaciones para
ser consideradas en un trabajo futuro:

e En la estimacion de pardmetros de modelos altamente no lineales, es conveniente re-
ducir la zona operativa para la cual se va a realizar el ajuste con el fin de facilitar la
estimacion de los pardmetros. Esto se puede hacer considerando que en la mayoria de
los procesos la region de operacion es limitada.

e Tener una mayor disponibilidad de datos experimentales enfocados en la zona que se
quiere modelar, permitiria un mejor ajuste del modelo con parametros estimados que
puedan interpretarse fisicamente.

e Para el modelo de transporte de masa, considerar un enfoque més complejo que tenga
en cuenta las fuerzas de friccion entre los componentes puede contribuir al ajuste de
los datos experimentales. En futuros trabajos, se puede analizar el modelo de Maxwell-
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Stefan en lugar de la ley de Fick si se cuenta con un ntmero considerable de datos
experimentales.

Para lograr mejores resultados en la implementacion de la operacion periddica y en el
sistema de pervaporacion en general, se recomienda el uso de membranas altamente
selectivas para asi aumentar la calidad de la separacion y obtener un mayor beneficio
en la operacion dinamica.

Para la remocion de etanol in situ en un trabajo futuro se deben evaluar multiples
aspectos como la cantidad de etanol que debe extraerse, las diferentes alternativas de
purificaciéon del permeado y el balance entre el costo de la operacion integrada y el
aumento de la productividad.

Para una etapa posterior y evaluacion de la tecnologia integrada, se debe considerar
la presencia de inhibidores, subproductos y el punto de operacion 6ptimo del sistema
integrado, analizando como el rendimiento de la fermentacion puede verse afectado por
la operacion periddica.

Lo investigado en esta tesis, permite plantear varias areas de estudio para los sistemas

de pervaporacion, entre ellas el modelado de estado transitorio a partir de modelos més

rigurosos, desarrollo de experimentos para la obtenciéon de datos en estado transitorio, analisis

de diferentes configuraciones de la operacién peridédica y posibles sistemas de control para

su implementacion.
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