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RESUMEN

En la presente Habilitacion Profesional se realizo el disefio conceptual de un proceso de
recuperacion y regeneracion de peryodato y se evalud se prefactibilidad técnica y econémica para
la sintesis de celulosa dialdehido (DAC).

Para su disefio, se considero el procesamiento de 11.000 toneladas anuales de pulpa textil y 7330
toneladas anuales de peryodato de sodio, en un tiempo de operacion de la planta de 7920 horas.
Esto dio como resultado modelos de balances de materia por corriente que permite especificar los
requerimientos de cada operacion unitaria para su disefio mediante el escalamiento de los resultados
experimentales reportados en literatura por varios autores.

El proceso inicia con la sintesis de DAC, en un reactor de 46 m® donde la carga de pulpa de celulosa
con una consistencia del 10% tiene un tiempo de residencia de 3 horas para alcanzar un rendimiento
del 14%, a 55°C. Luego, para separar el reactivo peryodato y el yodato generado en la reaccién se
penso en una etapa de lavado multietapa a contracorriente, en donde utilizando un factor de dilucion
de 2 es posible alcanzar una eficiencia de Norden de 15, valor recomendado por literatura. El
filtrado cuya concentracion de reactivos alcanza el 99% de la inicial, ingresa a una etapa de
electrodidlisis, en donde concentra el 95% del peryodato y yodato, y recupera un el 50% del caudal.
Para esto, se estimd un area de membrana de 915,5 m? y un consumo especifico de 1,36 kwh/m?.
El concentrado de electrodialisis es enviado a un tanque de ozonizacion, en donde el yodato es
oxidado a peryodato mediante el burbujeo de 0zono a 20°C. Se estim6 un volumen de reactor de 9
m3 con un tiempo de residencia de 1 hora y una concentracion de ozono disuelto de 5 mg/L. Un
2% de la corriente regenerada ingresa a un electrodializador que permite producir alcali (NaOH) y
acido peryddico (HIO4) los cuales se recirculan a la etapa de ozonizacién y sintesis,
respectivamente. Para esto se requiere un area de membrana de 18 m? y un consumo especifico de
451,4 kWh/m?3 de producto (alcali). La corriente de diluido de la etapa de electrodialisis ingresa a
14 bar a un sistema de membrana de osmosis inversa de 200 m? y un consumo especifico por
bombeo de 0,76 kWh/m?, en donde el rechazo concentra el 99% de las sales y recupera un flujo de
permeado de 3 m® con un contenido total de sdlidos disueltos (TDS) de 40 ppm que es recirculado
a la etapa de lavado, disminuyendo en un 27% caudal necesario para el lavado. Este proceso logra
recircular a la etapa de sintesis el 96,8% del peryodato inicial, con una casi nula generacién de
efluentes en un rango de condiciones de operacion muy suaves.

El proceso, segun lo reportado en literatura y en manuales, seria técnicamente factible, ya que no
ocurre una acumulacion de solidos residuales (cationes multivalentes y yodato) en el tiempo, y no
se exceden los limites de solubilidad de peryodato, uno de los principales inconvenientes reportados
en literatura. Sin embargo, se debe comprobar que no exista degradacion de las membranas
mediante caracterizacion debido a la naturaleza fuertemente oxidante del peryodato.

Economicamente, el costo capital (CAPEX) estimado asciende a USD 3.821.068+1.528.427
considerando un margen de error del 40%, y un costo operacional (OPEX) de 1747 USD/ADt. La
recuperacion del reactivo NalO4 y produccion del acido y alcali por BMED implican un ahorro del
92,9% del costo quimico inicial, lo que permite dilucidar una buena rentabilidad del proceso.
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1. INTRODUCCION

La celulosa se considera la principal materia prima para reemplazar actuales productos derivados
del petr6leo y materias primas no renovables (Juho Sirvid, Liimatainen, Niinimaki, & Hormi,
2011), debido a que es el compuesto organico mas abundante en la tierra y una excelente fuente de
material polimérico renovable (Sirvio, Hyvakko, Liimatainen, Niinimaki, & Hormi, 2011). A pesar
de esto, el uso de celulosa en aplicaciones de alto valor agregado aln parece ser poco comun
(Nechyporchuk, Belgacem, & Bras, 2016), pero destaca el interés por parte de la comunidad
cientifica, cuerpos gubernamentales y la industria hacia los materiales nanoestructurados por
fibrillas o cristales de celulosa, conocidos como materiales nanoceluldsicos (nanocelulosa) (Rol,
Belgacem, Gandini, & Bras, 2019; Mohammad, Bwatanglang, Al Balawi, Chavali, & Al-Lohedan,
2020).

Estos materiales exhiben propiedades mecanicas y quimicas Unicas como una resistencia elevada,
alta superficie especifica, baja densidad y una alta reactividad por los grupos hidroxilos presentes
en su superficie (Dieter Klemm et al., 2011; Missoum, Belgacem, & Bras, 2013), lo cual permite
promisorias aplicaciones en la industria del papel, alimenticia y cosmética, entre otras (Dinand,
Chanzy, & Vignon, 1999; Dieter Klemm et al., 2006). Sin embargo, hoy en dia solo es posible
encontrar la produccion de este tipo de materiales a escala de laboratorio o piloto, y esto se debe a
la baja capacidad de regenerar y reciclar reactivos, la implementacion de sistemas de bajo costo
que logren resistir condiciones fuertes como en la hidrolisis de celulosa en la produccion de
nanocristales de celulosa (CNC), y la alta energia que requiere la desintegracién mecénica para la
produccién de nanofibras de celulosa (NFC) (Chauve & Bras, 2014; Tejado, Alam, Antal, Yang,
& van de Ven, 2012).

En vista de lo anteriormente expuesto, se han desarrollado diferentes derivatizaciones y
pretratamientos quimicos que permiten disminuir los requerimientos energéticos, como la
oxidacion secuencial regioselectiva con peryodato-clorito, donde el derivado de celulosa obtenido
tras la primera etapa es la celulosa de dialdehido (DAC). La DAC es biodegradable, biocompatible
y es agente precursor de la celulosa 2,3-dicarboxilica (DCC), la cual puede utilizarse en numerosas
aplicaciones, principalmente en la produccién de NFC y CNC (Liimatainen, Visanko, Sirvio,
Hormi, & Niinimaki, 2012; Juho Sirvid et al., 2011). El desarrollo de este método solo existe a
escala de laboratorio, sin embargo, la literatura indica que es posible regenerar y reciclar este
reactivo disminuyendo notoriamente los costos econémicos y riesgos medioambientales (Koprivica
et al., 2016).

En este trabajo se propone estudiar el disefio conceptual y la prefactibilidad técnico-econdmica de
un proceso que permita la recuperacion y regeneracion de NalOs a escala industrial. En la seccion
2 se detalla la problematica asociada, en la seccion 3 se exponen aspectos generales en la
produccién de NFC y se revisan procesos relacionados al procesamiento de NalO4 y pulpa de
celulosa, en la seccién 4 se plantean los objetivos del estudio, en la seccion 5 la metodologia de
disefio utilizada, en la seccion 6 los resultados obtenidos y finalmente, en la seccidn 7 se plantean
las conclusiones y recomendaciones.
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2. PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

La empresa Bioforest S.A. busca diversificar su mercado en area de celulosa enfocandose en nuevos
productos, como las NFC, donde el principal desafio es encontrar una forma eficaz y eficiente de
aislarlas debido a que la produccion de nanofibrillas conlleva un alto consumo energético (Tejado
et al., 2012). Dentro de los diversos métodos de pretratamiento que permiten disminuir la cantidad
de energia mecénica necesaria para la obtencion de NFC (Henriksson, Henriksson, Berglund, &
Lindstrém, 2007; Liimatainen, Visanko, Sirvid, Hormi, & Niiniméki, 2013; Saito et al., 2009), se
encuentra la oxidacién secuencial peryodato-clorito, siendo este considerado un enfoque superior
a, por ejemplo, la oxidacion via TEMPO, debido al menor tamafio de NFC obtenibles y menor
energia mecanica requerida (Plappert, Nedelec, Rennhofer, Lichtenegger, & Liebner, 2017). Sin
embargo, el uso de peryodato (NalO4) tiene dos principales inconvenientes; (1) el precio de este
reactivo es aproximadamente de 40 USD/Kkg, lo que dificulta el escalamiento de este proceso a la
industria, ya que el gasto en insumos quimicos se vuelve relativamente elevado (Liimatainen,
Sirvid, Pajari, Hormi, & Niinimaki, 2013) y (2) el peryodato junto con el yodato (NalOs) producido
en la reaccién de sintesis, son compuestos nocivos para la salud pablica y el medioambiente (Patent
No. US 4082743A, 1975) y no pueden eliminarse mediante tratamientos estandar o convencionales
de aguas residuales industriales (Koprivica et al., 2016). Por lo tanto, la problemética asociada a la
viabilidad de la produccion de DCC radica en el manejo de residuos y la reutilizacion y
regeneracion de reactivos, desde un punto de vista medioambiental y econdmico.

Por lo anteriormente expuesto, se plantea como solucion realizar una ingenieria conceptual de un
proceso recuperativo y de regeneracion de peryodato, que permita evaluar su prefactibilidad
técnico-econdmica. El proceso abarca la primera etapa oxidativa (oxidacion con peryodato) y se
disefio a partir de una revision de procesos que puedan aplicarse en el procesamiento de pulpa,
recuperacion de sélidos disueltos y oxidacion de NalO3z a NalOas. Se tuvieron en consideracion
procesos de membrana como electrodidlisis y osmosis inversa por sobre procesos como
evaporacion y cristalizacion, ya que en general, estos procesos otorgan un facil manejo debido a la
naturaleza ionica de los productos de interés, aumentando el ciclo de vida de las materias primas,
mejoras en la eficiencia energética y reduccion de riesgos ambientales y de seguridad (Smith, 2016;
Stankiewicz & Moulijn, 2000).

La estimacién de costos operacionales y capitales se realizd en base a un modelo de balance de
materia en estado estacionario generado a partir del procesamiento de 11.000 toneladas anuales de
pulpa textil, que dicta los requerimientos de insumos quimicos y energéticos, y los requerimientos
para el disefio de cada operacion unitaria.
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3. REVISION BIBLIOGRAFICA
3.1. Celulosa nanofibrilada (NFC)

En la naturaleza, la celulosa es un polimero estructural ubicuo que confiere sus propiedades
mecanicas a las células vegetales (Dufresne, 2013). Consiste en un polisacarido constituido por
unidades D-glucopiranosil (anhidroglucosas, AGUSs) unidas mediante enlaces -(1,4)-glucosidicos
(Gopi, Balakrishnan, Chandradhara, Poovathankandy, & Thomas, 2019), donde la unidad de
repeticion estructural de la cadena de celulosa se clasifica como celobiosa (Fig. 1) (D. Klemm,
Philipp, Heinze, Heinze, & Wagenknecht, 1998). Los grupos hidroxilo asociados a las unidades de
celobiosa generadas son responsables de la extensa red de puentes de hidrogeno intra e
intermoleculares de la celulosa, causantes de una alta energia de cohesion, de sus dominios
cristalinos y amorfos (Habibi, Lucia, & Rojas, 2010).

Cell wall

Primary = Fi_bril -
one layer "

Plant cell
OH CH,OH CH,OH CH, OH
O~ OH H OH &
H H
CH OH CH,OH CH,OH

Fig. 1. Estructura jerarquica de la celulosa (Taya et al., 2016).

La celulosa nanofibrilada tiene forma de largas fibrillas con 4-20 nm de diametro y 500-2000 nm
de longitud, lo que otorga una alta relacion de aspecto (Abitbol et al., 2016; Nechyporchuk et al.,
2016), posee un area superficial especifica mayor que la de las fibras presentes en la célula vegetal,
también alta cristalinidad, transparencia y buenas propiedades mecanicas (Jonoobi, Mathew, &
Oksman, 2012). Presentan ademas un comportamiento tipo gel en agua con propiedades
pseudopléasticas y tixotropicas (Dieter Klemm et al., 2011).

Las NFC se pueden aplicar como modificador reolégico avanzado, debido a su alta viscosidad,
siendo util como estabilizador de emulsiones y reemplazo parcial de aditivos y tensioactivos
(Fujisawa, Togawa, & Kuroda, 2017). Ademas, los avances en ingenieria estan limitados por la
falta de materiales estructurales sostenibles mas ligeros y de alto rendimiento, es este sentido, las
NFC se han convertido en una alternativa muy prometedora que ya ha encontrado uso en
aplicaciones como refuerzo en plasticos, papeles, adhesivos, filamentos e impresién 3D (Niu et al.,
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2018; Reyes, Borghei, King, Lahti, & Rojas, 2019; Yano et al., 2005; Zimmermann, Bordeanu, &
Strub, 2010).

3.2. Pretratamientos para la produccion de NFC

El principal desafio asociado a la produccion de NFC es la alta demanda de energia que requiere la
desintegracién mecanica en procesos utilizados como homogenizacién a alta presion (Turbak,
Snyder, & Sandberg, 1983). Sin embargo, el impacto del descubrimiento de pretratamientos
quimicos y pretratamientos enzimaticos (Saito, Nishiyama, Putaux, Vignon, & lsogai, 2006;
Padkko et al., 2007), los cuales facilitan la desintegracion mecéanica, permitié que las NFC se
volvieran un material mas atractivo desde una perspectiva comercial pudiendo reducir el consumo
energético de 70.000 kWh/ton hasta 1.000 kWh/ton y obtener dimensiones uniformes y controladas
de nanofibras (Eriksen, Syverud, & Gregersen, 2008; Sir0 & Plackett, 2010). Si bien los
pretratamientos enzimaticos son mas respetuosos con el medioambiente, los métodos mas
prometedores actualmente se basan en pretratamientos quimicos (Liimatainen et al., 2012).

Desde el reporte de los autores Davis y Flistch (Davis & Flitsch, 1993) sobre el uso de
2,2,6,6tetrametilpiridina-N-oxil (TEMPO) en la oxidacion regioselectiva de los grupos alcohol
primarios en monosacaridos, este proceso se ha vuelto uno de los mas ampliamente estudiados (da
Silva Perez, Montanari, & Vignon, 2003). Como recopilan Chauve y Bras (Chauve & Bras, 2014),
se encuentra ampliamente aplicado a escala de laboratorio y pre-comercial, siendo llevado a escala
industrial el afilo 2017 por Nippon Paper produciendo 500 ton/afio (Isogai, 2018), mientras que
otros pretratamientos como carboximetilacion (Eyholzer et al., 2010), oxidacion secuencial
peryodato-clorito (Tejado et al., 2012) y microemulsiones (Carrillo, Laine, & Rojas, 2014) se
encuentran aun en escalada de laboratorio.

El reactivo TEMPO es toxico para la vida acuatica y puede acumularse en el ambiente (Patankar
& Renneckar, 2017). Ademas, es un insumo relativamente costoso y no existen procesos de
recuperacion, lo que aumenta los costos y en consecuencia dificulta su implementacion en la
industria (Delgado-Aguilar et al., 2015; Moon, Martini, Nairn, Simonsen, & Youngblood, 2011).
A pesar de eso, la oxidacion mediada por TEMPO ha recibido mucha atencion debido a las
propiedades de los productos obtenidos. La oxidacion de peryodato-clorito, por otro lado, no ha
sido estudiada a cabalidad. Su utilizacion esta limitada por el desarrollo del método y su produccion
a gran escala.

3.3. Oxidacidn secuencial de celulosa mediante peryodato-clorito

La oxidacion secuencial de peryodato y clorito es una técnica selectiva para obtener celulosa
anionica del acido 2,3-dicarboxilico (DCC) (Kim & Kuga, 2001). En la primera etapa, el peryodato
oxida selectivamente los grupos hidroxilo vecinales de celulosa en las posiciones 2 y 3 a grupos
aldehido, ademaés de romper simultaneamente el correspondiente enlace carbono-carbono del anillo
de glucopiranosa para formar celulosa 2,3-dialdehido, seguido de oxidacion selectiva de los grupos
aldehido usando clorito de sodio (Dalcanale & Montanari, 1986) (Fig. 2).
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Fig. 2. Sintesis de DCC mediante oxidacién secuencial peryodato-clorito (Liimatainen et al.,
2012).

La cantidad méaxima de grupos carboxilo introducidos por oxidacion es de alrededor de 1,7 mmol/g
con TEMPO/NaBr/NaClO y 1 mmol/g con TEMPO/NaCIO/NaClO2, mientras que es tedricamente
posible alcanzar 3.5 mmol g utilizando la oxidacion secuencial de NalO4/NaClO; (Tejado et al.,
2012). Por el momento, los estudios que han realizado una oxidacién secuencial usando
NalO4/NaClO; han reportado cantidades de grupos carboxilo que van de 0,38 a 1,75 mmol/g,
disminuyendo la obstruccion de las fibras en el homogeneizador y el nimero de ciclos para obtener
NFC de menor tamafio que las obtenibles via TEMPO (Kim & Kuga, 2001; Liimatainen et al.,
2012; Plappert et al., 2017).

3.3.1. Primera etapa oxidativa con peryodato: sintesis de celulosa dialdehido

El peryodato de sodio es muy util para derivatizar carbohidratos. Actla introduciendo grupos
aldehido en los carbonos 2 y 3, rompiendo el correspondiente enlace carbono-carbono del anillo de
glucopiranosa. El producto obtenido del proceso es celulosa dialdehido (DAC), y una molécula de
peryodato se reduce a yodato (Fig. 3) (Kristiansen, Potthast, & Christensen, 2010; Liimatainen,
Sirvid, et al., 2013). Debido a su utilidad en el procesamiento de pulpas e importancia en el
desarrollo nuevos compuestos derivados, la oxidacion de celulosa mediante peryodato ha sido
ampliamente estudiada respecto a otros polisacéridos (Rahn & Heinze, 1998).

«+ NalO; +H,0

Fig. 3. Oxidacion de celulosa mediante peryodato (Sirvio et al., 2011).

Varios estudios han sido realizados para develar los efectos de diversos factores que afectan en la
sintesis de DAC. A continuacion, se presenta la Tabla 1, que describe brevemente los estudios
relacionados.
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Tabla 1. Conversién segln condiciones de reaccién en la sintesis de DAC.

Razén molar  Tiempo de Temperatura o
Autor (NalOs:AGU) reaccion (h)  PH (°C) Conversion *(%)
3 3,24 14,3
08 24 4,6 48
V ., 2002
arma et al., 200 3 315 95 30.4
2
24 5,05 100
4,5 55 2,95
0,25
4,5 75 5,33
Sirvio etal., 2011 0,6
4,5 55 13,6
3
4,5 75 23
Larsson et al., 2013 4,1 12 - 25 30

2Unidades de anhidroglucosa a DAC

Los principales factores de estudio son la razon molar entre NalOs y AGU, el tiempo de reaccion
y la temperatura. Si bien el pH suele ser un factor importante en las reacciones de oxidacion de
polisacaridos, no presenta un efecto importante en la conversién cuando se trabaja en ambientes
ligeramente acidos, no asi la razon molar y el tiempo de reaccion. Resulta comin observar NalO4
en exceso, debido a la baja reactividad de la celulosa (Varma & Kulkarni, 2002). Sin embargo,
utilizar NalO4 en exceso resulta poco practico, puesto que produce gran gasto quimico y grandes
cantidades de desechos que contienen compuestos yodados (Calvini, Gorassini, Luciano, &
Franceschi, 2006). Ademas, esto deriva finalmente en sistemas poco diluidos, pudiendo generar
acumulacion de sales en sistemas industriales. El tiempo de reaccion aumenta considerablemente
la conversion y se ha estudiado en un amplio rango, desde cortos tiempos (15 min) hasta, incluso
190 horas (Kim, Kuga, Wada, Okano, & Kondo, 2000).

Por otra parte, la reaccién a temperatura ambiente es lenta y se ha demostrado que con un aumento
de temperatura se puede obtener mayor rendimiento de reaccion en menos tiempo. Sin embargo
esta no debe exceder los 55°C, debido al riesgo de liberacion de yodo gaseoso como subproducto
de la descomposicion de NalOs (Varma & Kulkarni, 2002).

Se puede concluir que, en general, para lograr altas conversiones en bajos tiempos de reaccion se
debe utilizar una alta razon molar. Altas conversiones también pueden conseguirse utilizando baja
cantidad de NalO4 en largos tiempos de reaccion.

El producto DAC es biodegradable y biocompatible (Patent No. WO 2003020191 A1, 2003) y tiene
un gran potencial para ser utilizado en varias aplicaciones finales y también servir como
intermediario para otros derivados de celulosa. Las posibles reacciones de modificacidon que puede
sufrir el DAC implica el uso de aminas para producir iminas (Wu & Kuga, 2006), y bisulfito, para
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producir sulfonatos (Liimatainen, Visanko, et al., 2013). Se han estudiado diferentes derivados de
La DAC pueden usarse potencialmente como, por ejemplo, empaquetamiento de columna a base
de celulosa en cromatografia acuosa (Kim & Kuga, 2001), mejoramiento de propiedades de barrera
en peliculas de celulosa para embalaje de productos alimenticios (Larsson, Berglund, & Wagberg,
2014), y en aplicaciones medicas tales como un material portador de farmacos (J Sirvié & laitos,
2011).

3.4. Ciclo recuperativo de peryodato

En las secciones anteriores se reviso el interés en nuevos productos como DAC, DCC y las NFC
mediante la oxidacion secuencial peryodato-clorito, reportando algunas ventajas sobre la oxidacion
via TEMPO. Sin embargo, para poder implementarlos es obligatorio el desarrollo de un proceso
que permita la recuperacion y regeneracion de reactivos.

3.4.1. Métodos de regeneracion de peryodato

Existen maltiples métodos de regeneracion de yodato a peryodato reportados en literatura, dentro
de los cuales destacan el uso de hipoclorito, acido per sulfarico y ozono, descritos a continuacion.

McGuire y Mehltretter (McGuire & Mehltretter, 1971) reportaron el uso de hipoclorito como un
agente de oxidacion secundario en condiciones alcalinas para convertir el yodato formado durante
la sintesis de almidon dialdehido de nuevo en peryodato. La reaccion forma peraperyodato de sodio
insoluble (NasH:10s), el cual es posible regenerar a acido metaperyodico (HIO4) con &cido
sulfurico, generando sulfato de sodio como subproducto. Segun su estudio, es posible recuperar el
98% del yodato generado a peryodato, lo cual coincide con los resultados entregados por
Liimatainen y colaboradores (Liimatainen, Sirvio, et al., 2013). En este Gltimo estudio se utiliz6
este método para reutilizar el peryodato regenerado en la sintesis de DAC, aumentando la cantidad
de grupos aldehido de 0,34+0,02 a 0,39+0,03 mmol/g de pulpa seca en un tiempo de reaccion de
10 min. Esto debido a que los cloruros metalicos reducen la energia de los enlaces de hidrogeno
intra e intermoleculares de las fibras, facilitando el ingreso del agente oxidante a los grupos
hidroxilos del anillo de glucopiranosa (Sirvio et al., 2011).

En 2002 fue publicada por Besemer una patente para regeneracion de peryodato utilizando acido
persulfurico, el cual se encuentra como una sal mixta bajo el nombre comercial de Oxone®
(2KHSOs5-KHSO04-K2SO4) (Patent No. WO 02/48029 Al, 2002). El autor indica que existen varias
ventajas en el uso de este reactivo. Tanto el pH y la temperatura de regeneracion (pH 4 y 60°C) son
similares a las condiciones de sintesis (pH~4 y 55°C), por lo que podria utilizarse un sistema de
dos compartimientos para realizar regeneracion simultanea, disminuyendo la cantidad de acidos y
alcalis. Sin embargo, no entrega informacion sobre rendimiento de recuperacion ni contenido de
grupos aldehido.

Por altimo, un metodo promisorio es el uso de 0zono como agente oxidante reportado por Koprivica
y colaboradores (Koprivica et al., 2016). EIl ozono es altamente reactivo en medio acuoso debido a
su configuracion electronica y se descompone en radicales hidroxilo (OH*), cuyo poder oxidante
(E° = 2,8 V) es mayor al del ozono molecular (E° = 2,07) (Forni, Bahnemann, & Hart,

1982). El mecanismo de reaccion es bastante complejo ya que involucra numerosas reacciones
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secundarias en cadena, y es promovida por la presencia de iones hidroxido (OH-) (Gardoni, Vailati,
& Canziani, 2012).

Los autores reportan una alta eficiencia de regeneracion (97%) de peryodato, a partir de bajas
concentraciones de NalOs (10 mM) en condiciones fuertemente alcalinas (pH 12) y con un bajo
tiempo de residencia (10 min), utilizando una concentracion ozono en la fase gas (151 mg/L),
aunque también para altas concentraciones de NalOs (100 mM) con menores concentraciones de
ozono en fase gaseosa (23 mg/L). Ademas, es posible realizar la reaccion a temperatura ambiente,
y el Unico subproducto es oxigeno, por lo que representa un método sencillo y seguro, esto Gltimo
debido a que solo se necesita un generador de ozono, eliminando la necesidad de almacenamiento
de reactivos peligrosos como en métodos anteriormente mencionados, y la acumulacion de sales y
compuestos clorados que acortan la vida util del equipamiento. Adicionalmente, el 0zono es capaz
degradar compuestos orgénicos indeseados a CO2, lo que funcionaria como proteccion en
subsecuentes etapas que utilizan membranas, mitigando el ensuciamiento organico.

3.4.2. Lavado de pulpa

Es evidente que el alto poder oxidante de algunas especies, como el ozono, degradaria la fibra de
celulosa, por lo que las sales de interés deben regenerarse de manera separada (Patent No. WO
1998027118 A1, 1998).

Un método de recuperacién ampliamente utilizado en la industria de pulpaje es el lavado a
contracorriente. El proposito del lavado generalmente es obtener una pulpa libre de solidos
disueltos y maximizar la recuperacion de reactivos, tipicamente licor negro. Idealmente, el lavado
de la pulpa se realiza con el minimo de agua posible para conservar recursos y disminuir la
capacidad de sistemas que procesan el filtrado del lavado (Kukreja, Ray, & Singh, 1998).

El lavado se basa en tres principios basicos: (1) dilucion, donde la pulpa alimentada es mezclada
con el agua de lavado provocando la dilucion del material en el nuevo volumen total; (2) desagie,
en donde se busca reducir la cantidad de sustancias indeseadas en la fibra mediante presion
mecanica; (3) y desplazamiento, que se basa en “reemplazar” el licor de la pulpa con el agua de
lavado en vez de mezclar ambos liquidos (Krotscheck, 2008). Todos los tipos de equipos de lavado
(lavadoras) utilizan estos principios durante el proceso, mejorando cierto tipo de lavado a expensas
de otro (Santos & Hart, 2014).

El modelo que usualmente se usa para representar el proceso es de caja negra, en donde existen
cuatro corrientes de entrada como se ilustra en la Fig. 4. La carga de pulpa P que entra a cierta
consistencia (Nin) lleva consigo una cantidad de licor Lin que posee una concentracion de solidos
Cin, Se pone en contacto con el agua de lavado (WL). El agua de lavado posee una concentracion
Cwe Y como resultado la pulpa se descarga con una cantidad de licor Loyt (consistencia Nout) Y una
concentracion de sélidos Cout. El flujo filtrado producido (F) arrastra los solidos y lleva una
concentracion Cr (Kopra, Kari, Harinen, Tirri, & Dahl, 2012).
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Fig. 4. Modelo de caja negra del proceso de lavado de pulpa (Krotscheck, 2008).

Existen varios modelos matematicos que permiten medir el desempefio del proceso de lavado. Los
mas comunes se presentan a continuacion en Tabla 2. Cotrogino los divide en tres categorias: uso
de agua, remocion de soluto, eficiencia del equipo (Crotogino, Poirier, & Trinh, 1987):

Tabla 2. Modelos matematicos que miden la eficiencia del proceso de lavado (Krotscheck, 2008).

Pardmetro Férmula Ec.
Uso de agua
S, L—-1L
Factor de dilucion, DF DF = w 1
. WL
Ratio de lavado, LR1 LR, = 2
Lout
. F
Ratio de lavado, LR2 LR, = I 3
in

Remocidn de soluto

Cin - Cout

Ratio de desplazamiento, DR DR = T 4
in— “wWL
LoutC, FC
Rendimiento de lavado, Yi y, =1 —tout _ __“F 5
LinCout LinCin
Eficiencia del equipo
lOg ( Lin CCin — gF )
Factor de Norden estandarizado, Eio Ey = Lout Ou]t); WL 6
log (1 + T)
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El factor de dilucién (DF) es el Gnico parametro en relacion con la carga de la pulpa 'y mas utilizado
en términos practicos y expresa la cantidad de agua de lavado que se utiliza con relacién a la
consistencia de salida de la pulpa. Por otra parte, del balance global de materia (Ec. 7) se desprende
la cantidad de flujo de filtrado del proceso. Un mayor factor de dilucion DF implica un mayor flujo
de filtrado.

WL — Lout =F— Lin (7)

El lavado es eficiente cuando el agua de lavado (WL) es suficiente para diluir los solidos y
desplazarlos en el filtrado, y en la practica DF tiene valores entre 1 a 4 toneladas de agua por
tonelada de pulpa seca (t t'1), y debido a las limitaciones de transporte en la extraccion de sélidos
de la pulpa y su relacion con los principios de lavado anteriormente mencionados, el DF no debe
ser negativo y como minimo igual a cero (Krotscheck, 2008).

La razén de licor de lavado definidos como balances de licor y permanecen aproximadamente
iguales si no hay cambios en la consistencia de entrada o salida de pulpa.

La razon de desplazamiento determina la cantidad de sélidos disueltos removidos en el lavado. Este
no suele ser el pardmetro mas adecuado para determinar la eficiencia del lavado ya que no considera
la cantidad de agua empleada en el proceso. El rendimiento de lavado en cambio, permite conocer
el flujo de s6lidos que son removidos en el filtrado (Kopra et al., 2012).

El factor de Norden indica la eficiencia de lavado de la etapa tomando en cuenta la cantidad de
agua de lavado utilizada. Este se define como el nimero de etapas ideales en serie para lograr los
requerimientos de lavado, y es caracteristico de cada equipo y las condiciones de operacion de este.
Al estandarizarlo (descarga de la pulpa con consistencia del 10%) es util en el disefio y comparacion
entre equipos. Cabe destacar que este factor hace referencia a la eficiencia del modelo de caja negra
de un equipo o de un sistema entero, mas no al funcionamiento interno del equipo. Ademas, el
valor E1o para cada etapa es aditivo y el resultado indica el valor total del proceso (Kopra et al.,
2012).

3.4.2.1. Lavado multi etapa

Frecuentemente, una sola etapa no es suficiente para alcanzar los requerimientos de lavado
necesarios, por lo que se pueden utilizar varios equipos en serie 0 un solo equipo de lavado
multietapa. EI nimero de etapas depende principalmente de la eficiencia de lavado necesaria, el
tipo de pulpa y las caracteristicas del licor (Krotscheck, 2008).

Las plantas modernas de lavado utilizan el principio de lavado a contracorriente, en donde el agua
de lavado fluye en sentido contrario al flujo de pulpa, ingresando en la tltima etapa recorriendo el
sistema hasta la primera (Fig. 5). La de filtrado que sale de la primera etapa contiene una alta
concentracion de reactivos recuperados lista para su procesamiento (Krotscheck, 2008).
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Fig. 5. Representacion del modelo de lavado a contracorriente multietapa (Krotscheck, 2008).

Respecto a los equipos utilizados, por muchos afios los tambores rotatorios de vacio han sido
dominantes en los sistemas de lavado, sin embargo, actualmente existen diferentes sistemas y
combinaciones de equipos que permiten altos desempefios (Bajpai, 2018). A continuacion, se

presenta una comparacion de equipos respecto a distintos parametros de operacion.

Thumbnail Feed Discharge
umbn
Washer Type Pic Consistency | Consistency DR Ejo
% %
Vacuum Washer 13 12-14 0.7-0.8 24
Multistage Pressure Washer 4-10 12-14 0.8-0.85 4-5
Dewatering Press J 35 30-35 0 2-4
U 1
Wash Press 3-5 30-35 0.4-0.6 4-5
==
Atmospheric Diffuser — 8-12 8-12 0.8-0.85 3-5
o
Pressure Diffuser = 8-12 8-12 0.85-0.9 4-6
-,

Fig. 6. Clasificacion de equipos utilizados en el proceso de lavado de pulpa (Bajpai, 2018).
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3.4.3. Métodos de recuperacion de sales

A escala industrial, el uso de evaporacion y cristalizacién como métodos de recuperacion de sales
son clasicamente utilizados. Sin embargo, su uso implica condiciones de operacion medianamente
elevadas, problemas de polucion y grandes requerimientos de espacio (Ojovan & Lee, 2014).
Existen otros métodos cuya implementacién es mas reciente, que son los procesos de separacion
de membrana. Estos procesos permiten operaciones a temperaturas muy suaves, generacion de
subproductos contaminantes casi nula segun la aplicacion y un uso eficiente del agua (Strathmann,
2004).

Tabla 3. Clasificacion de procesos de separacion con membranas (Richardson, Harker, &
Backhurst, 1991).

. ~ Ejempl
Nombre del proceso Fuerza impulsora Rango de tamario Jemplos de
materiales separables
Microfiltracion (MF)  Gradiente de presion 10-0,1 pm Células microbianas.
Coloides,
Ultrafiltracion (UF) Gradiente de presion ~ <0,1 um —5nm macromoléculas
(proteinas).
Nanofiltracion (NF) Gradiente de presion ~1nm Sgles dlsuel,ta.s,
moléculas organicas.
Osmosis inversa (RO)  Gradiente de presion <lnm Sales disueltas,

moléculas organicas.

Gradiente de campo
eléctrico

* MF, UF, NF, RO y ED corresponden a las abreviaturas utilizadas en este trabajo para simplificacion.

Electrodialisis (ED) <5nm Sales disueltas

Basandose en el tamafio del poro, las membranas se clasifican en membranas de MF, UF, NF y
RO. Las membranas de microfiltracion y ultrafiltracién pueden remover principalmente moléculas
organicas, como proteinas, bacterias y levaduras, lo cual es de gran interés cuando se trata de
desinfeccion del agua. Por su parte, NF y RO poseen el menor tamafio de poro. Las membranas de
NF alcanza una remocion del 50% de iones monovalentes y cerca del 90% de los iones divalentes,
mientras que RO logra una remocién sobre el 98% de iones monovalentes (Kucera, 2010), una
caracteristica interesante debido a la monovalencia del ion peryodato.

El dltimo proceso de la tabla corresponde a ED, cuya principal diferencia radica en la fuerza
impulsa utilizada, que corresponde a un gradiente de potencial eléctrico. ED permite una remocion
de las sales disueltas y recuperacion por sobre el 95% y su principal ventaja radica en la membrana,
ya que estas resisten mayores temperaturas, poseen menor susceptibilidad a ensuciamiento,
incrustaciones y ataque quimico (Strathmann, 2004).

La principal caracteristica de este tipo de procesos consiste en la capacidad de separar un flujo de
sales concentradas (concentrado o rechazo) y recuperar un flujo de agua de baja concentracion
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(diluido). Por lo tanto, la recuperacion es un parametro importante a la hora de disefiar plantas en
funcion de ciertos requerimientos, y se define como el cociente entre el caudal de diluido que sale
del proceso y el caudal de alimentacion (Ec. 8).

Caudal diluido
R (%) = - 100 (8)
Caudal de entrada

3.4.3.1. Osmosis inversa (RO)

La osmosis es un proceso natural que aparece entre dos liquidos separados por una membrana
semipermeable. Al producirse una diferencia de concentracion, el liquido de menor concentracion
se movera por la membrana hacia el de mayor concentracion hasta igualar la presion osmética en
ambos compartimientos (Fig. 7a). Cuando se aplica una presion externa al liquido de mayor
concentracion, este fluird hacia el de menor concentracion hasta que se iguale la presion osmética
de ambos fluidos, lo que se conoce como osmosis inversa (Fig. 7b) (lbrahim, Isloor, & Farnood,
2020).

Osmosis Reverse Osmosis
a b
—
Concentrated ‘ Dilute Concentrated ey Dilute
Solution | Solution Selution Solution

Pressure Vessel + Membrane Element(s)

C Concentrate
Valve

D q Concentrate

Feed Flow

Flow (Brine, Reject)
Feed Pump

Semipermeable
Membrane

Permeate Flow
(Product Water)

Fig. 7. (a) Fenomeno de osmosis y (b) osmosis inversa. (c) Representacion del proceso de
osmosis inversa (DOW, 2013).

En la préactica, la RO es aplicado como un proceso de filtracion de flujo cruzado. Una bomba de
alta presién envia la alimentacion hasta el tubo presurizado que contiene una cierta cantidad de
elementos de membrana (de 2 a 8 elementos por tubo), en donde se separa en un flujo de baja

22



salinidad o purificado, que cominmente se denomina como permeado, y en otro de alta salinidad
0 concentrado denominado rechazo (Fig. 7c) (DOW, 2013).

El desempefio del sistema de membranas depende estrictamente de las caracteristicas del flujo de
alimentacion y los requerimientos de produccion, es decir, la capacidad de tratamiento del sistema.
El modo de operacion batch se utiliza en sistemas a pequefia-mediana escala y el sistema continuo
cuando un flujo constante y homogeéneo de permeado es requerido. (DOW, 2013).

La alimentacion a los sistemas de RO debe realizarse a altas presiones para superar la presion
osmotica de la alimentacion, por lo que este parametro depende de la calidad de la alimentacion y
la recuperacion requerida. Una sobrepresion puede dafiar los elementos de membranas que estan
limitados a una presion maxima comprendida entre 70 a 80 bar aproximadamente (Hoffman, 2008).

3.4.3.2. Electrodialisis convencional (ED)

El proceso de ED es comUnmente utilizado para la desalinizacion de agua (Strathmann, 2010).
Consiste en un proceso electroquimico en donde la solucion de electrolitos es bombeada hacia una
serie de celdas, las cuales estdn formadas por membranas de intercambio i6nico separadas por
espaciadores. Al aplicarse una diferencia de potencial a los electrodos, se genera un campo eléctrico
que actla como fuerza impulsora, provocando la migracién de los iones hacia su electrodo de carga
contraria. Los aniones migran hacia el &nodo atravesando las membranas de intercambio anidnicas
(AMs) que poseen carga positiva, y siendo retenidos por las membranas de intercambio cationicas,
de carga negativa (CMs). Contrariamente, los cationes migran hacia el cadtodo atravesando las CMs
y siendo retenidas por las AMs. Es decir, las membranas permiten el paso de su contra-ion (ion de
carga contraria) y restringen a sus co-iones (iones de igual carga) (Fig. 8) (Lee, Sarfert, Strathmann,
& Moon, 2002).
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Fig. 8. Representacidn del proceso de electrodialisis convencional (Lenntech, 2020).
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Los flujos de entrada y salida de ambos tipos de celdas son independientes, lo que se logra mediante
agujeros coincidentes alternados en los marcos de los espaciadores, que a su vez coinciden con los
agujeros de todas las membranas y de los marcos finales que soportan la pila. Al conjunto formado
por una membrana intercambiadora de cationes, una celda de concentrado, una membrana
intercambiadora de aniones y una celda de diluido se le denomina par de celdas, el cual forma una
unidad repetitiva (Fig. 9). Una o més unidades repetitivas se colocan entre dos electrodos, formando
una pila o stack (Rousseau, 1987; Strathmann, 2010).
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Fig. 9. Estructura y componentes de un stack de ED (Shah, Wright, Nepsky, & Winter, 2018).

El rendimiento de los procesos de separacion de membranas de intercambio idnico en aplicaciones
practicas no es solo una funcion de las propiedades de la membranay la composicion de la solucion
de alimentacion, sino que también esta determinado por varios parametros de disefio de procesos y
equipos, como la construccién de la pila, es decir, la geometria de la celda y la configuracion del
espaciador, las velocidades del flujo de alimentacion y el modo de operacidén, como operacion
discontinua o continua con corrientes de flujo a contracorriente o co-corriente (Strathmann, 2004).
Algunos valores tipicos de las caracteristicas de construccidn y operacion se presentan en Tabla 4.
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Tabla 4. Valores tipicos en el disefio de ED (Tsiakis & Papageorgiou, 2005).

Energia de desalacion, kWh/m?3 Cercano a 1 kwWh/m?®
Caida de presion total, atm 1,00 - 6,00

Energia de bombeo, kWh/m?® 0,05-1,50
Velocidad lineal, m/s 0,01-0,40

NUmero de celdas por etapa 50 - 500

Factor sombra 0,60 -0,75
Utilizacion de corriente 0,70-0,90

Resistencia total de membranas, Q m? 0,0003 - 0,0007

Recuperacion, % <0,95

Espesor de celda, m 0,0004 - 0,002
Ancho de membrana, m 0,40 -0,60
Largo de membrana, m 0,70 —-1,60

Uno de los parametros fundamentales del proceso es la densidad de corriente aplicada, que se define
como la corriente aplicada por unidad de area de membrana. Los sistemas de ED presentan un valor
restrictivo denominado como densidad de corriente limite (LCD). Mientras transcurre el proceso,
la concentracion de sales en la superficie de la membrana en el compartimiento diluido comienza
a disminuir, mientras que en el compartimiento ocurre el efecto contrario, lo que se denomina
polarizacion de la concentracion. Cuando el sistema alcanza la LCD, la concentracion del
compartimiento diluido tiende a cero, es decir, no hay iones disponibles para el transporte de
corriente, por lo tanto, la caida de voltaje incrementa drasticamente resultando en un alto consumo
energético y en un aumento de la disociacién del agua. Este Gltimo efecto produce pérdidas en la
utilizacion de corriente y drasticos cambios de pH que pueden generar precipitacién de iones
multivalentes. En la préctica se recomienda trabajar con un factor de seguridad entre 70 — 90% para
evitar alcanzar la LCD (Strathmann, 2004).

3.4.3.3. Electrodialisis con membranas bipolares (BMED)

El proceso de BMED es una variante de ED en el cual se incluyen membranas bipolares junto varias
membranas homopolares. Las membranas bipolares inducen la disociacion del agua, como se
indica en la Fig. 10a.
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Fig. 10. BMED: BP, membrana bipolar; A, membrana de intercambio anionica; C, membrana de
intercambio catidnica; M™, catién; X-, anién; H*, ion hidronio; R, ion hidroxilo (OH") o metdxido
(CH30O). (a) funcion de la membrana bipolar. (b) produccion de acido y alcali/alcoxido. (c)
produccién de &cido. (d) produccion de alcali.

Al ingresar una sal M*X" disuelta, en nuestro caso NalO4, en el compartimiento de en medio, los
iones migran a su catodo de carga contraria, concentrando en el compartimiento de la derecha los
iones hidronio generados con el anion de la sal disuelta, produciendo acido (HI1O4). Contrariamente,
se concentran los iones hidroxilo con el cation recuperando alcali (NaOH) (Fig. 10b) (Huang &
Xu, 2006). Esto permite ajustar el pH de la solucidn que se recircula hacia la sintesis de DAC y
recuperar hidroxido de sodio para reutilizar en la etapa de regeneracion.

Existen tres tipos de configuracion de membranas: de tres compartimientos, de dos
compartimientos con membrana catiénica (Fig. 10c) y de dos compartimientos con membrana
anionica (Fig. 10d). La primera configuracion permite obtener acido, alcali y un caudal con sal
diluida. La segunda configuracién permite producir &cido y la tercera, alcali. La configuracién de
membranas dependera de los requerimientos practicos (Huang & Xu, 2006).

Segun Strathmann, (2004), a densidad de corriente Optima en un proceso de disociacion de agua
por electrodialisis depende en gran medida del equipo, y especialmente de los costes y la vida de
la membrana. La densidad de corriente que se aplicara en la disociacion de agua electrodialitica.
con membranas bipolares se determina principalmente por consideraciones economicas. En
aplicaciones practicas la densidad de corriente aplicada no suele superar los 1000 A/m?.
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A pesar de que BMED no es un proceso de concentracion se sales, se incluye en esta seccion por
ser una variante de ED que ademas permite optimizar el consumo quimico al proporcionar el &cido
y &lcali necesario para las etapas de reaccion.

4. OBJETIVOS
4.1. Objetivo general

Desarrollar ingenieria conceptual de un ciclo de recuperacién y regeneracion de peryodato de sodio
para el proceso de sintesis de celulosa dialdehido.

4.2. Objetivos especificos

» Estudiar las distintas operaciones unitarias que permitan el procesamiento eficiente de
peryodato y pulpa de celulosa.

» Diseflar las operaciones unitarias seleccionadas a partir de los requerimientos
proporcionados por el balance de materia.

» Evaluar criterios que permitan asegurar la prefactibilidad técnica del proceso disefiado.

* Analizar la economia del proceso, a partir de la estimacién de costos capitales y
operacionales.

5. METODOLOGIA

La metodologia de se enmarca dentro del concepto de ingenieria conceptual, el cual permite
conocer la viabilidad del proyecto con un +30~50% de error en la estimacion (Corzo, 1972; R. K.
Sinnott, J. M. Coulson, 2005).

La ingenieria conceptual es un proceso iterativo cuyo fin es abordar la problemética descrita en la
seccion 2. La planificacion parte recopilando informacion (secciéon 3.3.) sobre los distintos
procesos relacionados con, principalmente, la naturaleza fisica y quimica de los reactivos
involucrados en la primera oxidacién de la secuencia oxidativa peryodato-clorito (Fig. 11)

Etapa 1: Sintesis de DAC via peryodato

Pulpa grado

Separacion DAC
de medio acuoso

Etapa 2: Sintesis

Sintesis DAC de DCC

dissolving

1
I
1
1
1
I
1
1
1
1
1
1
| Regeneracion a
: NalCy

I Definicion del
! sistema

Fig. 11. Delimitacidon del sistema de estudio en habilitacion profesional (Fuente: elaboracion
propia).
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El resultado de esta revision es la seleccidn de distintas operaciones unitarias cuya combinacion
tiene una serie de implicancias técnico-econdmicas. Esto genera distintos conceptos preliminares
los cuales son parte de los resultados, y son discutidos y posteriormente descartados por distintos
criterios técnicos, que en general buscan disminuir el tamarfio de los equipos, minimizar el uso de
agua y gasto quimico, y trabajar por debajo de los limites de solubilidad para evitar acumulacion
de sales en el sistema. Se estudiaron 3 principales escenarios, denominados ES-1, ES-2A y ES2B.
Esto se resume en la Fig. 12, que detalla la estructura general de la habilitacion profesional.

I Seccion 2
Planificacion inicial Definicion del problema
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Evaluacién econdmica
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Fig. 12. Metodologia general en base a ingenieria conceptual (Corzo, 1972).
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5.1. Definicion de requerimientos y elementos de entrada

Los requerimientos y condiciones en los cuales se basan los balances de materia y energia se
resumen en la Tabla 5.

Tabla 5. Requerimientos de procesamiento para balances de materia.

Requerimientos Valor Unidad
| Consumo NalO4 7330 | ton/afo |
Consumo pulpa 11113 ton/afio
Tiempo de operacion 7920 h

El costo por reactivos utilizados y sus propiedades fisicoquimicas se presentan en Tabla 5 en Anexo
A.

El contenido de iones metalicos apareados a la pulpa se obtuvo de seccion 11.3.2.8, Pulp Handbook
(Sixta, 2008), para pulpa textil PHK.

Tabla 6. Caracterizacion cationes pareados pulpa textil.

lones metélicos Valor Unidad
Calcio 17,5 ppm
Magnesio 32,5 ppm
Manganeso 04 ppm
Hierro 4 ppm
Silicio 15 ppm

5.2. Balances de materia y energia

Para estimar los flujos de cada corriente, los balances de materia se realizaron utilizando el software
Excel®, teniendo en consideracion distintos parametros (rendimientos, velocidades,
concentraciones, etc) segun lo reportado en literatura. Ademas, se utilizaron diagramas PBD para
la esquematizacion de cada escenario propuesto, expuestos en Anexo B.
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5.2.1. Sintesis de DAC

« Balance de materia

El balance de materia de la etapa de sintesis se calcul6 como un balance de materia con reaccion,
utilizando un rendimiento del 14% segun las condiciones especificadas por Sirvio et al., 2011. Esto
se detalla en el Anexo C.1.

« Estimacion y disefio
La literatura respecto a expresiones cinéticas para la obtencion de un volumen para el reactor es

limitada, por lo que la estimacion de esta etapa se realizo utilizando la Ec. 11 para un reactor CSTR
ideal.

_ Volumen 1
= Caudal D

El tiempo de residencia contiene implicitamente la cinética de reaccion a las condiciones
anteriormente mencionadas. El caudal corresponde al flujo volumétrico de agua y pulpa que entran
al sistema.

5.2.2. Lavado a contracorriente

La etapa de lavado a contracorriente busca el maximo rendimiento de extraccion. Fue disefiada
segun indica Krotscheck, (2008) mediante balance de agua y solidos disueltos. Las condiciones de
entrada y requerimientos de lavado se resumen en la Tabla 7.

Tabla 7. Condiciones de entrada y requerimientos en proceso de lavado.

Parametro Valor Unidad
Carga de alimentacion (P) 1,4 ton/h
Consistencia de entrada (Nin) 10 %
Consistencia de salida (Nout) 15 %
Factor de dilucion (DF) 2
Eficiencia de lavado (Y1) 99 %

« Balance de materia

Se consideraron los flujos de entrada (alimentacion de la pulpa y agua de lavado) y flujos de salida
(descarga de la pulpa y filtrado) del sistema, siendo este una caja negra en la cual el agua de lavado
circula desde la n-ésima etapa hasta la primera etapa. Esto se detalla en Anexo C.2.
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« Estimacion y disefio
La seleccion del nimero de equipos necesarios se realizo en base al factor de Norden normalizado
(E10) total del proceso, el cual es la adicién del E1o del n-ésimo equipo en serie (Ec. 12).

n
BRI = Figy (12)
i=1

5.2.3. Electrodialisis

El balance de materia, disefio, y calculo de requerimiento energético se realizd segun indica Lee,
Tsiakis y sus respectivos colaboradores (Lee et al., 2002; Tsiakis & Papageorgiou, 2005). Los
requerimientos de planta se resumen en la Tabla 8. La remocion supuesta fue seleccionada segun
lo indicado como valor maximo tipico en manual Electrodialysis and Electrodialysis Reversal
(American Water Works Association, 1999),

Tabla 8. Requerimientos de produccion de planta ED.

Parametro Valor Unidad
| Recuperacion (Rep) 50 | % |
Remocion 95 %
Conc. Diluido (CY) 0,527 mol/L
Conc. Concentrado (C°) 0,028 mol/L

» Balance de materia

El modo de operacion corresponde a feed and bleed, el caudal de alimentacion se divide en dos
corrientes: alimentacién al compartimiento diluido y alimentacién al concentrado, en donde la
cantidad de flujo enviado al compartimiento diluido depende la recuperacion deseada. Esto produce
que un compartimiento posea mayor flujo que el otro, provocando deformaciones en los
espaciadores. Para evitarlo, se recircula una parte del diluido y del concentrado a su respectiva
alimentacion para que el flujo dentro de los compartimientos sea idéntico. Las ecuaciones para el
balance de materia de este sistema se presentan en Anexo C.3.

« Estimacion y disefio

Para disefiar y operar una pila de electrodialisis, ciertos pardmetros del proceso deben ser
considerados y controlados, como la concentracion de la solucion de alimentacion y las
concentraciones de diluido y concentrado deseadas. Esto es fundamental en la estimacion de los
principales parametros de disefio, tales como la intensidad de corriente aplicada, el area y energia
requerida. La metodologia de disefio y ecuaciones utilizadas se resumen en Anexo C.3.
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5.2.4. Ozonizacion

Los requerimientos en la etapa de ozonizacion se calcularon mediante balances de materia en
consideracion de los resultados de los autores Koprivica et al., (2016).
» Balance de materia

El balance de materia se realizé de manera analoga a la etapa de sintesis de DAC.

« Estimacion y disefio

El dimensionamiento del tanque de o0zonizacion se realiz6 de manera anéloga al reactor de sintesis
de DAC.

El generador de ozono fue seleccionado para una produccion de Oz por sobre los 80 g/h, simulando
las condiciones del estudio mencionado. La produccion de ozono (Pos) se calcula mediante la Ec.
13, para una concentracion de ozono en la fase gas (Cos, gas) de 23 mg/L, y un caudal de gas (Qgas)
de 50 L/min.

Po3z = ans' C03,gas (13)
5.2.5. Osmosis inversa

La estimacion de esta etapa se realizé segun indica Hoffman, (2008) en adicién a los criterios
indicados en FilmTec™ Reverse Osmosis Membranes Technical Manual (DOW, 2013) y los
elementos de membrana de la misma empresa. Los requerimientos y pardmetros designados se
resumen la Tabla 9.

Tabla 9. Parametros de operacion de planta RO.

Parametro Valor Unidad
| _ | | |
Recuperacion 39 %
Rechazo de sales 97 %

» Balance de materia

El balance de materia se ilustra en Anexo C.4, como una caja negra en donde se obtiene una
corriente de permeado y rechazo a partir de la alimentacion.

« Estimacion y disefio

La recuperacion de sistemas de agua salobre es limitada por la solubilidad de sales poco solubles
(aproximadamente el 90% del maximo). Esto debe ser acorde ademas al tipo de elemento de
membrana, que se escoge segun la aplicacion, la capacidad del sistema, el tipo de agua de
alimentacion y su contenido de TDS, el potencial de ensuciamiento, calidad de produccion
requerida y aspectos energeéticos. El procedimiento de disefio se detalla en Anexo C.4.
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5.2.6. Electrodialisis con membranas bipolares

El proceso de BMED fue disefiado segun lo indicado en el capitulo 5 de lon-Exchange Membrane
Separation Processes (Strathmann, 2004). Los requerimientos de produccion se detallan a
continuacion en la Tabla 10.

Tabla 10. Requerimientos de produccion planta BMED.
Alimentacién de sal (NalOa)

Parametro Valor Unidad
Concentracion NalOs 0,52 mol/L
Caudal 172,10 L/h
Flujo molar 0,09 kmol/h

Produccion de alcali (NaOH)
Parametro Valor Unidad
Concentracion NaOH 4,80 mol/h
Caudal 16,00 L/h
Flujo molar 0,86 kmol/h
Produccién de &cido (HIOa4)
Parametro Valor Unidad
Concentracion HIO4 0,06 mol/L
Caudal 172,10 L/h
Flujo molar 0,01 kmol/h

« Balance de materia
Se selecciond una configuracién feed and bleed para el compartimiento de alcali y continuo para
el compartimiento de acido. Esto se detalla en Anexo C.5.

« Estimacion y disefio

El disefio de una planta de BMED es muy similar a una planta de ED convencional, y se necesita
estimar los mismos pardmetros: densidad de corriente aplicada, area, y consumo energético. Esto
se detalla en Anexo C.5.

5.3. Economia del proceso

Los costos asociados al proceso corresponden al costo operacional (OPEX) y costo capital fijo
(CAPEX).

5.3.1. Costos fijos

Los costos fijos son lo que, a corto plazo, no dependen de la produccién actual de la planta. Suelen
relacionarse con la estructura productiva y en este caso, corresponden a los equipos involucrados
en el proceso, sus accesorios, instalacion, terrenos, entre otros. Se utilizaron tres metodologias
distintas las cuales se describen a continuacion. La estimacion de costos para cada operacion se
detalla en Anexo D.
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« Metodologia 1: Estimacion de costos fijos para ED y RO

La estimacion de los costos fijos asociados a los procesos de ED y RO se realizé en base a los
modelos entregados por Nagasubramanian, Chlanda, & Liu, (1977) y Department of water affairs
and forestry, (2007) respectivamente. Estos modelos entregan el costo fijo directo a partir del &rea
de membrana requerida para cierto afio, luego el costo fijo se calcula utilizando el indice de Costos
de Plantas en Ingenieria Quimica (CEPCI).

« Metodologia 2: Estimacion de costos fijos para BMED

Dado que el area de membrana requerida para BMED es muy pequefia, no alcanza a ser
comprendida por el modelo de Nagasubramanian y colaboradores. Se utilizd la metodologia
descrita en el capitulo 5 de lon-Exchange Membrane Separation Processes, en donde el CAPEX
resulta del producto entre el area de membrana requerida por el costo de membrana (costo/area) y
los factores asociados a construccion del stack y la instalacion de equipos periféricos.

« Metodologia 3: Estimacion de costos fijos para resto de equipamiento

El costo capital fijo del resto de la planta fueron calculados utilizando el método factorial (factores
de Lang) indicado en seccion 6.6.2 de la 4% edicion de Chemical Engineering Design (R. K. Sinnott,
J. M. Coulson, 2005). Este método se basa en el calculo del costo de compra de equipos (Pucharsed
Cost Equipment, PCE) de los reactores de sintesis y 0zonizacidn y tambores rotatorios de vacio a
partir del parametro caracteristico de dimensionamiento. Finalmente, el costo capital es el resultado
del producto del PCE y los factores de Lang que representan los costos asociados a montaje,
instrumentacién, tarifas, contingencias, entre otras. El costo fijo del generador de 0zono se obtuvo
directamente de proveedor.

El costo fijo total (CAPEXrtoTaL) corresponde a la sumatoria del CAPEX de ED, RO, BMED y el
resto de los equipos.

5.3.2. Costos operacionales

Los costos operacionales (OPEX) consisten en el gasto quimico y consumo energético de las etapas
de ED, BMED y regeneracion con 0zono.
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6. RESULTADOS

A continuacion, se presenta el disefio conceptual del proceso de sintesis de DAC y recuperacion y
regeneracion de NalO4 utilizando modelos de estado estacionario.

6.1. Disefio conceptual general

El proceso inicia en la etapa de sintesis de DAC en donde la materia prima Optima corresponde a
pulpa grado dissolving. Esta posee un alto porcentaje de celulosa en su composicion, el cual varia
de 92 a 97% dependiendo del proceso quimico empleado (Li, Zhang, Duan, Liu, & Ni, 2015). Esto
permitiria reducir la influencia de hemicelulosas y ligninas (NalO4 puede oxidar la xilosa a xilosa
dialdehido) (Chemin et al., 2016), aumentando la selectividad hacia DAC. Otra ventaja de este tipo
de pulpa corresponde a la distribucion uniforme de pesos moleculares, garantizando reacciones
quimicas mas homogéneas (Chen et al.,, 2016). Adicionalmente, un bajo contenido de
hemicelulosas disminuye la pérdida de rendimiento, que se define como la pérdida de masa tras la
separacion del NalOs y la fibra, debido a las escisiones oxidativas/hidroliticas no deseadas (Liu et
al., 2012). Estas escisiones favorecen la formacidn de compuestos organicos de bajo peso molecular
(Sirvio et al., 2011) que pueden producir problemas de ensuciamiento en procesos de membrana
aguas abajo y que aumentan la generacion de CO: al ingresar a la etapa de oxidacion con ozono.
Esta ingresa al sistema de reaccidén con una consistencia del 10% para facilitar transporte de la
fibra. Luego, se acidifica levemente hasta pH 4 utilizando un &cido organico, en este caso acido
acético (CHsCOOH). El peryodato de sodio ingresa con una razén molar (NalOs:AGU) de 0,5
mientras que la temperatura de reaccion es de 55°C un tiempo de residencia de 3 horas, lo cual
permitiria junto a las condiciones recién mencionadas un rendimiento del 14% (conversion de
unidades AGU a DAC).

Las fibras de celulosa y DAC deben ser separada del peryodato residual y el yodato generado en la
sintesis. Para esto se emplea el método de lavado a contracorriente multi etapa. El agua de lavado
desplaza los reactivos de interés y otros cationes tales como calcio y magnesio, que se encuentran
apareados a la fibra de celulosa, a una nueva corriente denominada filtrado. Esta etapa opera con
un DF de 2 como regla del dedo gordo (Krotscheck, 2008), una eficiencia de Norden de 15y una
YL del 99%. EI DAC producido se envia a la siguiente etapa de sintesis de DCC con una
consistencia del 15%.

« Escenario 1: Paso de filtrado directo a regeneracion con ozono (ES-1)

El primer escenario consiste en mover el flujo de filtrado proveniente a la etapa de lavado
directamente al tanque de ozonificacion. En esta etapa se busca regenerar el yodato producido en
la sintesis de DAC a peryodato mediante oxidacion con ozono. Segun Koprivica et al., 2016, la
reaccion alcanza un rendimiento del 97% a 20°C y a pH 12. Las moléculas organicas provenientes
de la sintesis de DAC son oxidadas a CO: incluyendo el &cido acético, lo que sirve como
pretratamiento al fouling organico y ataque quimico que puede producirse en las membranas.

La concentracion de ozono residual debe disminuir hasta 0,1 mg/L segun la Occupational Safaty
and Health Administration, (2001), para evitar problemas a la salud de los trabajadores que se

encuentran desempefiando sus funciones. Para esto debe ser degradado mediante un proceso
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térmico, elevando su temperatura hasta un valor comprendido entre 300 y 350 °C durante 5
segundos, en estas condiciones el tiempo de vida media disminuye a 0,40 segundos (Steyermark,
1984). Alternativamente, el ozono residual puede ser recirculado al tanque mediante destilacion
por membranas (contactor de membrana).

La corriente de salida del tanque se divide en una corriente que ingresa a un electrodializador con
membranas bipolares (BMED), el cual produce HI1O4 a partir del NalOs en antes de ser reutilizado
en la etapa de sintesis. Por otro lado, se produce alcali (NaOH) para recircular a la etapa de
ozonificacion. La maxima concentracion de NaOH que puede obtenerse es de 4,7 mol/L (16 % wt.)
debido a las limitaciones de las membranas comerciales actualmente disponibles.

Sin embargo, el efecto del DF > 0 implica un inevitable aumento del caudal de filtrado, el cual a
DF = 2, es 22,2% mayor a la corriente de entrada al lavado, provocando una acumulacion de agua
en el sistema. Esto quiere decir que, tras el primer ciclo, el flujo de agua en el sistema aumentara
disminuyendo la consistencia de la pulpa (de 10% a 8,25%), diluyendo el sistema en el tiempo y
un con efecto directo en el costo de equipos (aumento de capacidad).

Se propone un sistema de membranas (RO) entre la etapa de regeneracion y BMED, que permite
concentrar el NalOs minimizando pérdidas que puedan producirse al modificar las corrientes. Esta
configuracién permite recuperar hasta un 50% (por limite de solubilidad de NalOas) del flujo de
alimentacion con un contenido de TDS relativamente bajo (TDS =~ 600 ppm), que puede
reutilizarse en el proceso de lavado (Fig. 13).

Make-up CHzcooH Agua®
NalO4 ! v ; 5 :
v i v
Pulpa grado Sintesis DAC NalOg o |- L }
dissolving | pH=4.5:T=55°C t=3h NalO3 W1 o Wen Etapa 2
HIO4
|
T L T
¥
__________ < o Regeneracion .
Agua » BMED RO pH=12-T=25°C : t= 10 min < Gen. O3 «--- O3
"
——————————————————————————— NaQH---------------------

Fig. 13. Escenario 1: Corriente de filtrado enviado a ozonizacién.

« Escenario 2: Aplicacién de ED (ES-2)

La introduccion de RO en el primer escenario permite recuperar agua evitando acumulacién de esta

en el sistema, sin embargo, es técnicamente es poco factible debido a las caracteristicas del agua

de alimentacion (alto contenido de TDS). ED permite tratar agua de alimentacion con mayor

contenido de TDS debido a que sus membranas son mas resistentes a la degradacion por ataque

quimico, ensuciamiento e incrustaciones (Strathmann, 2004). Una etapa de electrodialisis con
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membranas monovalentes permite concentrar las sales hasta en un 95% y recuperar el 50% de la
alimentacion, siendo conveniente utilizarla previamente a la etapa de regeneracion, ya que
contribuye a disminuir el tamafio del tanque de ozonizacion y el generador de ozono. El 61,33%
del diluido producido por ED debe ser recirculado hacia la etapa de sintesis adicionandose al flujo
de concentrado proveniente de regeneracion, minimizando la pérdida de peryodato y permitiendo
resuspender la pulpa al 10% de consistencia, la cual ahora ingresa seca (90% de consistencia), y el
38,6% restante (linea roja, Fig. 14) es recirculado para ser reutilizado en la etapa de lavado, con un
contenido de TDS de 5800 ppm aproximadamente (corriente 18, Anexo B.1). Esta configuracion
ha sido denominada como ES-2A.

Make-up
Make-up CHycoowH L S agua de
NalOy4 1 V ; lavado
¥ ' ¥
Pulpa grado Sintesis DAC | NalOg | | . | P
dissoling | pH=45;T=55C t=3h | NalO3 W-1 » W= > Etapa2
T vy T
HIO4
< « ED
NaCH
r
__________ n Regeneracion ] -
Agua » BMED [« pH =12 T=25°C - t= 10 min 3 Gen. O3 «-- O

Fig. 14. Escenario 2A: Filtrado enviado a planta de ED para concentracion de NalO4
preozonizacion.

Los sélidos disueltos de esta corriente estan compuestos principalmente por NalOs y es posible
maximizar la recuperacion del reactivo de interés tratando mediante RO el caudal de diluido (Fig.
15). Se sugiere operar RO en una corriente de by-pass para disminuir el tamafio de la planta. RO
logra una recuperacion del 40% alimentando, mediante una bomba de alta presion, el caudal a 14
bar, y concentra el 99% de las sales, produciendo un permeado con un contenido de TDS de 150
ppm aprox (corriente 23, Anexo B.2). Esta configuracion se denomina ES-2B.
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Make-up

Make-up CHscoow 6 i R agua de
NalOy4 1 t 5 ; lavado
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Fig. 15. Escenario 2B: Utilizacion de planta de RO en diluido de ED para mejoramiento de agua
de lavado y maximizacién de la recuperacion de NalOa.

6.2. Prefactibilidad técnica

En la seccion previa se detall6 el disefio conceptual del ciclo de recuperacién, del cual se
desprenden 3 escenarios. A continuacion, se discute las consideraciones para analizar su
prefactibilidad.

Cabe destacar que, el ES-1 se descarta ya que no cumple con algunos criterios indicados en
literatura. Segun los manuales técnicos el maximo contenido de TDS recomendado es de 50000
ppm (Hoffman, 2008). En este caso, el agua de alimentacidn contiene aproximadamente 60000
ppm (TDS), en donde el principal componente es peryodato de sodio. Esto presenta dos
implicancias: (1) por sobre 50000 ppm debe realizarse pretratamiento para evitar una rapida
disminucion del rendimiento de las membranas debido al ensuciamiento e incrustaciones. (2)
Cuando se utiliza RO en algunas aplicaciones como tratamiento de aguas residuales, se deben
realizar pretratamientos para eliminar agentes oxidantes utilizados para desinfeccion como
hipoclorito de sodio, que promueven la degradacién de las membranas (Sandin et al., 2013). El ion
peryodato es un fuerte agente oxidante, y a pesar de que la literatura indicaria que las cadenas de
poliamida no son susceptibles al ataque quimico de NalOs (Sklarz, 1967), no existen
caracterizaciones respecto a la aplicacion de membranas de poliamida para remocion de peryodato.

6.2.1. Aspectos independientes del escenario

» Eficiencia del lavado de fibra

Si bien los procesos de membrana propuestos especialmente ED son claves en la recuperacién de
NalOa, la etapa critica corresponde al lavado de la fibra, y cabe destacar, que las condiciones de
lavado son idénticas para cada escenario.
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El principal parametro de medicion de eficiencia corresponde al factor de Norden, el cual relaciona
la eficiencia de remocion de soluto y la cantidad de agua de lavado utilizada. Un elevado nimero
E representa una alta eficiencia del lavado, sin embargo, este debe ser un valor razonable que
relacione la cantidad de equipos requerida y agua de lavado utilizada dentro de un rango éptimo.
En literatura se indica un rango optimo para Eio entre 12 y 16 para el sistema completo (Bajpai,
2018).

Fig. 16. Evaluacion del factor de Norden estandar respecto a la eficiencia de lavado y el factor
de dilucion utilizado.

Es posible observar en la Fig. 16 que, para este sistema de estudio, es posible lograr valores entre
3y 23. El rango 6ptimo se logra cuando se utiliza un DF entre 1,7 a 3 asociado a un Y = 99%, que
se traduce en un caudal entre 240 a 315 m®/dia para el procesamiento de 1,4 toneladas diarias de

pulpa.
« Ozonificacion

El modelo de estado estacionario para los balances de materia entrega los requerimientos de 0zono
en base a la estequiometria de reaccion. Segun este balance, para alcanzar un rendimiento de
regeneracion del 97% se necesita un flujo de ozono disuelto de 54,7 kg/h. Alcanzar este valor
requiere de 11 generadores capaces de producir 5 kg/h (los mas grandes encontrados
comercialmente), por lo que la mejor forma de disefiar esta etapa sin poseer la cinética de reaccion
es escalar los resultados experimentales encontrados en literatura (Koprivica et al., 2016).

La cinética de reaccidn esta implicita en el tiempo de residencia, relacionando el volumen necesario
con el caudal de alimentacién. A partir de los resultados de Koprivica et al., (2016), es posible
concluir que se puede regenerar un 97% utilizando altas concentraciones de yodato (100 mM),
incluso con bajas concentraciones de ozono en la fase gaseosa (23 mg/Lgas) Yy altos tiempos de
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residencia (1 hora). Esto resulta conveniente ya que en la corriente se encuentran otros tipos de
compuestos resistentes a la degradacion principalmente acido acético, cuya degradacion ha sido
descrita por Takeuchi y colaboradores, quienes indican que es posible degradar el 69,51% del &cido
acético a CO2 en la misma cantidad de tiempo, y el 94% en 90 min (Takeuchi & Mizoguchi, 2017).

Debido a que el ozono se descompone rapidamente en radicales OH* a pH sobre 8, la vida media
del gas disminuye rapidamente (Jung, Hong, Kwon, & Kang, 2017), lo que se ve reflejado en el
tiempo de saturacion del gas, es decir, el tiempo que tarda en alcanzar la concentracion maxima de
ozono disuelto (Galdeano et al., 2018). No obstante, estos radicales son los encargados de oxidar
NalOs a NalOs, por lo que la disminucion en la concentracion de ozono disuelto no representa un
problema.

Sin embargo, el montaje experimental en la regeneracion de ozono considera un recipiente de 100
mL, y en este escalamiento el volumen del reactor fue inicialmente estimado en 9 m3para un tiempo
de residencia de 1 hora. Sin duda, es necesaria la seleccion de un ozonizador mas grande o el
aumento del tiempo de residencia, ya que el efecto del flujo méasico de ozono dependera del
volumen en el cual deba disolverse. Para esto, se recomienda aumentar el tiempo de residencia por
sobre la concentracion de ozono en la fase gas, ya que por sobre 100 mg/L, los generadores
requieren de oxigeno de alta pureza, mayores requerimientos de refrigeracion y mayor consumo
eléctrico, por lo que los costos aumentarian significativamente. Para solventar, se aumentd el
tiempo de residencia al doble (2 horas) para que los efectos fisicos de lo discutido tengan una
representacion mas acertada en los costos calculados, obteniendo un volumen de 15 m? para el
reactor de regeneracion. Es necesario estudiar la dosis Optima de ozono aplicada para un
dimensionamiento correcto del generador como del tanque (Veliz, Llanes, & Fernandez, 2016).

Por otra parte, debido a la alta inestabilidad y reactividad del ozono en medio acuoso, este puede
reaccionar con los cationes multivalentes formando, por ejemplo, 6xido de calcio (CaO cuya
solubilidad es muy baja (1 g/L) formando incrustaciones rapidamente (Broadley, Vondrak, &
Plane, 2007; National Center for Biotechnology Information, 2020). Para evitar esto, se recomienda
operar la etapa de ED utilizando membranas monovalentes. Estas membranas son
permeaselectivas y permiten el paso de los cationes y aniones monovalentes, restringiendo el flujo
de cationes multivalentes a la etapa de ozonizacion (Ge et al., 2017). En este caso, favorece el paso
de Nat, [0z~ e I03.

« Solubilidad como limitacion en la recuperacion en ED

El pardametro recuperacion indica la relacion entre el flujo de diluido y el flujo de alimentacion del
sistema. Bajo una remocion constante de sales, aumentar la recuperacion produce un flujo mayor de
diluido y la disminucién del flujo de concentrado (o rechazo) y el aumento de la concentracién en
esta Ultima. Se recomienda en literatura trabajar al 90% del limite de solubilidad ya que puede
generar incrustaciones en las membranas (Strathmann, 2004), que en el caso de NalOa el limite de
solubilidad es de 91 g/L a 20 °C.

En este sistema de estudio, el principal componente corresponde a NalO4 y su concentracion
entrante a la etapa de ED depende estrictamente de la eficiencia de remocion y el factor de dilucion
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utilizado (que aumenta o disminuye el flujo de filtrado) en la etapa de lavado. El flujo de
concentrado impacta principalmente en el tamafio de los equipos tras la etapa de ED,
fundamentalmente el tanque de ozonizacion.
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Fig. 17. (a) Efecto del DF y la recuperacion de ED en la concentracion de NalOa. (b)
Efecto del DF y la recuperacion de ED en el caudal de concentrado.

El limite de concentracidn (90% del limite de solubilidad) para el peryodato es de 82 g/L, y se
alcanza cuando la recuperacion es del 50% y el DF esta comprendido entre 2 y 3 (Fig. 17a). Por
otra parte, en la seccién anterior se menciond que la eficiencia de Norden del lavado es mayor
cuando se utiliza un menor DF, en este caso, cuando DF =2 — E19 = 15, valor que estd comprendido
en el rango 6ptimo segun la literatura (12 a 16). Esto genera que el caudal de concentrado sea alto
(7,7 m3/h) si se compara con otras condiciones (DF < 2) (Fig. 17b), sin embargo, corresponde al
valor dptimo operacional del sistema. Otra condicién implica un uso excesivo de agua o
precipitaciones en el equipo de ED.

Es importante tener en cuenta que una caracteristica del proceso de ED corresponde a que la minima
recuperacion posible es del 50%, por lo tanto, la etapa es técnicamente factible.

» Generacion de CO2

Los compuestos organicos livianos que son arrastrados a la corriente de filtrado en la etapa de
lavado pueden ser oxidados completamente a CO> incluyendo el &cido acético utilizado para
acidificar la etapa de sintesis de DAC. Resulta dificil conocer la generacion de CO; en esta etapa,
ya que el contenido de compuestos organicos depende de la materia prima con la que se produzca
la pulpa y el método de produccion (Rodrigues, Evtyugin, Evtuguin, & Prates, 2018).

Se puede realizar una estimacién aproximada mediante la pérdida de rendimiento. La pérdida de
rendimiento se define como la diferencia en la masa de la fibra seca antes y después del tratamiento
oxidativo.
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. . Masa inicial — Masa final
Pérdida de rendimiendo =

14
Masa inicial a4

La masa resultante después de la oxidacion siempre sera menor que la inicial debido a la
degradacion de la fibra en compuestos livianos solubles, y depende de las condiciones de reaccion
utilizadas. La pulpa de celulosa con alto contenido de hemicelulosas oxidada en mayor tiempo de
reaccion, genera mayores pérdidas de rendimiento (Liimatainen et al., 2012). A pesar de no tener
evidencia experimental propia, algunos estudios presentan la pérdida de rendimiento segun las
condiciones de reaccion que utilizaron. Chavez Neira, 2019, indica que al utilizar una razén molar
NalO4:AGU de 0,5 y 4 horas de reaccion, obtuvo aproximadamente un 3% de pérdida de
rendimiento. Debido a las similares condiciones de reaccion de Chavez Neira, 2019 con las
seleccionadas en este disefio conceptual, y suponiendo una total conversién de la masa a CO», la
generacion de CO2 equivale a 43,4 kg/h, a partir de 1400 kg/h de pulpa que ingresan al sistema.

6.2.2. Aspectos dependientes del escenario

 Recuperacion de NalO4

El principal objetivo del proceso es recuperar y regenerar la mayor cantidad de NalO4 posible para
disminuir el make-up en el proceso de sintesis, ademas de maximizar el aprovechamiento de agua
dentro del ciclo.
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Fig. 18. Efecto en la recuperacion de la implementacion de una planta de RO.

Como se observa en la Fig. 18, la diferencia en la cantidad de NalO4 recuperado en la corriente de
recirculacién a etapa de sintesis y la cantidad de agua recirculada hacia la etapa de lavado en ambos
escenarios es muy similar. Es l6gico pensar que el ES-2B siempre recuperara una cantidad mayor
que el ES-2A ya que la etapa de RO concentra el 99% de las sales de la corriente de diluido, sin
embargo, esta cantidad es muy pequefia en comparacion al flujo de sal en el flujo de concentrado.

Considerando un precio de 40 USD/kg de NalO4 el ES-2B genera un ahorro mucho mayor que el
ES-2A (Tabla 11).
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Tabla 11. Efecto de la implementacion de RO en el costo quimico asociado a NalOa.

ES-2A ES-2B
NalO4 (kg/h) Costo (USD/h) NalOs (kg/h) Costo (USD/h)
Inicial 9255 37.020,7 925,5 37.020,7
Recuperado 883,4 35.334,6 895,8 35.831,7
Diferencia 42,2 1.686,1 29,7 1.189

RO no aporta gran mejoria al sistema de estudio en cuanto a recuperacion de NalOa, a pesar de
esto, debido al alto costo de este insumo, el ahorro en el costo operacional es sustancial (500
USD/h), implicando solo un costo operacional debido al uso de bombas de alta presion y el costo
capital asociado al sistema de membranas.

Sin embargo, el ES-2B tiene como principal inconveniente que el sistema de RO queda expuesto a
materia organica (OM) disuelta en el agua provenientes de la pulpa y la oxidacion de la fibra de
celulosa. Estas moléculas se adsorben en la superficie de la membrana formando una pelicula que
disminuye el rendimiento del sistema de osmosis inversa (Kucera, 2010). Dado que la adicion de
agentes quimicos que degradarian la OM, como el cloro, pueden provocar dafio en las membranas
y la irradiacion UV descompondria el NalO4 acuoso por su fotosensibilidad, la mejor opcidn es la
adicién de un sistema de pretratamiento de microfiltracion/ultrafiltracion (MF/UF), como se
observa en la Fig. 19.

A proceso de
lavado

!

Permeado 2

—Rechazo 2— RO

f

F'ermeladn 1

A sintesis ¥ ) Diluido de
P — J - ———
de DAC Rechazo 1 MFE/UF ED

Fig. 19. Sistema de pretratamiento MF/UF de RO.
El rechazo de este sistema contiene principalmente la materia organica y el permeado el NalO4 no

removido en electrodidlisis, el cual ingresa al sistema de membranas de RO. La configuracion
evitaria el paso de la materia organica por RO y, teniendo en consideracion el tamarfio de la planta
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y que las condiciones de operacion serian menores que en RO, el gasto operacional de MF/UF es
justificable dado que mantiene la recuperacion de NalOa.

« Sales residuales: NalOzsy cationes multivalentes

Los procesos de separacion no son 100% eficientes, por lo que se debe tener en consideracion la
cantidad de sales residuales que no alcanzan a ser removidas debido a que los procesos de
membrana son especialmente sensibles al ensuciamiento y formacion de incrustaciones.

Para observar la concentracion de sélidos suspendidos se utilizaron como referencia la corriente de
concentrado que sale de ED, la corriente de recirculacion a sintesis de DAC y el flujo resultante de
la recirculacién del diluido de ED y su make-up de agua (lavado) segun el escenario propuesto:
corrientes 8, 17 y 18 para ES-2A y corrientes 8, 22 y 23 para ES-2B (véase Anexo B).
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Fig. 20. Concentracion de NalOs y cationes multivalentes en (a) corriente de recirculacion, (b)
corriente de concentrado de ED y (c) concentracion en corriente resultante de lavado en ES-2A

(1) y ES-2B (2).
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Es posible controlar la concentracion del yodato residual manteniendo el rendimiento de
regeneracion en un 97% aumentando la cantidad de ozono en la operacion.

La corriente con mayor concentracion de NalOs corresponde la corriente 8 (concentrado de ED)
para ambos escenarios, y como se observa en la Fig. 20a.1 y 20a.2 alcanza un valor no mayor a
30,15 g/L y 30,77 g/L respectivamente, encontrandose por debajo del limite de solubilidad (94,7
g/L). Esta diferencia se debe al aporte que produce el rechazo de RO en el ES-2B, el cual es
recirculado a la etapa de sintesis, produciendo también una concentracion de NalOsz mayor que en
ES-2A (Fig. 20b.1y 20b.2). Esto implica que la corriente de recirculacion de agua para lavado del
ES-2B posee menor cantidad de TDS (Fig. 20c.1 y 20c.2) (ES-2A (TDS) < 1200 ppm, ES-2B
(TDS) < 50 ppm).

Por lo tanto, es posible concluir que la acumulacion de sales dentro del sistema no es un
problema ya que se encuentran en el limite permitido por solubilidad, y que, operacionalmente, la
inclusion de RO implica una mejora en la calidad del agua de lavado y un ahorro sustancial
en el gasto quimico del proceso.

6.3. Prefactibilidad econémica

A continuacion, se presentan los costos operacionales y capitales asociados al disefio de una planta
de recuperacion y regeneracion de peryodato.

6.3.1. Costo operacional

« Gasto quimico detallado

El gasto quimico inicial detallado y del make-up para el ES-2A se presentan a continuacion en la
Tabla 12.

Tabla 12. Gasto quimico detallado inicial y tras recuperacion (make-up) para ES-2A.

Inicial Make-up
Flujo masico Costo Flujo masico  Costo
(kg/h) (USD/h) (kg/h) (USD/h)
MPPa MPP
Pulpa 1403,18 1558,94 Pulpa 1403,18 1558,94
NalO4 925,52 37020,71 \ NalO4 42,15 1686,10
Os 54,70 102,55
Agua Agua
H>0 (pulpa 10%) 12628,65 18,94  |H.0 (pulpa 90%) 155,91 0,233
H>0 (Lavado) 10757,72 16,12 H>O (Lavado) 7770,68 11,66
MPSb MPS
CH3COOH 0,512 0,384 CH3COOH 0 0
NaOH 3,41 2,39 NaOH 0 0
Total 38720,1 Total 3256,91
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El gasto quimico inicial detallado y del make-up asociado al ES-2B se presenta a continuacion en
la Tabla 13.

Tabla 13. Gasto quimico detallado inicial y tras recuperacion (make-up) para ES-2B

Inicial Make-up
Fujo masico Costo Flujo masico Costo
(kg/h) (USD/h) (kg/h) (USD/h)
MPP MPP
Pulpa 1403,18 1558,94 Pulpa 1403,18 1558,94
NalO4 925,52 37020,71 ‘ NalO4 29,72 1188,98
Os 54,70 102,55
Agua Agua
H20 (pulpa 10%) 12628,650 18,94 H20 (pulpa 90%) 155,91 0,233
H20 (lavado) 10757,74 16,14 H.0 (lavado) 7770,71 11,64
MPS MPS
CH3COOH 0,512 0,384 CH3COOH 0 0
NaOH 3,414 2,39 NaOH 0 0
Total 38720,1 Total 2759,81

2 Materias primas primarias
b Materias primas secundarias

De las tablas anteriores se desprende que el principal componente en el costo operacional
relacionado al gasto quimico es el NalOa4. El mayor ahorro se produce en el ES-2B.

« Costo operacional total

El costo operacional total corresponde a la suma del gasto quimico y el consumo energético
producido en las distintas etapas del proceso. EI OPEX total se presenta en la Tabla 14 para ambos
escenarios, y expresada en USD/ADt (del inglés Air dried tonne, que significa 1 tonelada de pulpa
secada al aire, con un 10% de agua 0 90% de consistencia).

A partir de la Tabla 13 es posible concluir que el ES-2B produce un menor gasto operacional,
debido a principalmente al efecto de la implementacién de RO en el sistema y el ahorro en NalOa
que este significa. El gasto operacional de RO es menor al gasto quimico que implicaria no
implementarlo.
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Tabla 14. OPEX asociado al gasto quimico y consumo energético por escenario.

- ES-2A ES-2B
Consumo (kW) OPEX (USD/h) Consumo (kW) OPEX (USD/h)
Make-up - 3.256,9 - 2759,8
Ozonificacién 812,2 30,1 812,2 30,1
ED 21,02 0,78 21,02 0,78
BMED 77,69 2,89 77,69 2,89
RO - - 54,3 2
Total 910,91 3.290,6 965,21 2795,5
Total (USD/ADt) - 2.056,6 - 1.747,2

« Andlisis de sensibilidad

Como se observa en la Fig. 21, contrariamente a lo que pudiese esperarse, el gasto operacional
aumenta cuando la eficiencia de lavado (remocidn) y regeneracion son menores. Esto se debe al
elevado gasto que el make-up de peryodato produce. Por lo tanto, para sistemas de procesamiento
de pulpa, al menos de baja produccion como este caso, el menor costo operacional se produce
cuando se recuperay regenera la mayor cantidad de NalOa.

Fig. 21. Efecto de la eficiencia de la etapa de lavado y etapa de regeneracion en el OPEX
6.3.2. Costo capital

A continuacién, se presenta en la Tabla 15 el dimensionamiento (parametro caracteristico) de los
principales equipos involucrados en la recuperacion y regeneracion de NalOa.
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Tabla 15. Dimensionamiento de los equipos involucrados en el ciclo de recuperacion.

Equipo TAG  Pardmetro caracteristico ~ Valor
Reactor sintesis | R-1 | Volumen, m? | 46 |
Reactor regeneracion R-2 Volumen, m? 15
Tambor rotatorio W-1 Area, m? 2,5
Tambor rotatorio W-2 Area, m? 2,5
Tambor rotatorio W-3 Area, m? 2,5
Tambor rotatorio W-4 Area, m? 2,5
Generador O3 G-1 Prod. O3, g/h 80
ED M-1 Area membrana, m? 860
BMED M-2 Area membrana, m? 18
RO M-3 Area membrana, m? 34

En la Tabla 16 se presentan los costos fijos totales para cada escenario. Como se observa, el CAPEX
total asciende a USD 3.798.160 y USD 3.821.069 para ES-2A y ES-2B respectivamente. Esta
diferencia se debe al aporte de etapa de RO en ES-2B, sin embargo, es muy pequefia por el tamafio
de la planta de RO disefiada. Es posible concluir que el ES-2B presenta varias ventajas
operacionales y econémicas como la disminucion del OPEX a costa de un leve aumento del
CAPEX.

Tabla 16. CAPEX asociados a cada escenario.

ftem Valor (USD)

Costo de compra de equipos (PCE) 597.857
Costo fisico de la planta (PPC) 1.883.250
CAPEXA 2.636.550
CAPEXep 1.102.132

CAPEXgMmED 59.483

CAPEXro 22.909

ES-2A ES-2B
CAPEX CAPEX

TOTAL 3.798.160 TOTAL 3.821.069
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Por otra parte, se debe tener en consideracion que el procesamiento de pulpa es relativamente bajo
en comparacion a la capacidad de produccion de plantas asociadas a este rubro. Por ejemplo, el
proyecto M.A.P.A. ubicado en Arauco, sector Horcones (Region del Bio-Bio, provincia de Arauco)
proyecta una produccion de 2.100.000 toneladas anuales de pulpa de celulosa.

En la Fig. 22 se muestra la relacion del CAPEX respecto a la produccién anual de pulpa, utilizando
la relacion

C, =C (i—i)n (15)

Donde C es el costo capital del proyecto con capacidad Sz y C es el costo capital del proyecto con
capacidad Si. En este caso, C; = USD 3.821.069, S; = 11.100 toneladas anuales y n = 0,6, lo que
se conoce como la regla de los seis decimos (R. K. Sinnott, J. M. Coulson, 2005).

30
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Fig. 22. CAPEX de ciclo recuperativo de NalO4 segun capacidad de procesamiento de la planta.

Se debe tener cuidado al utilizar relaciones que entreguen valores de costo directamente
proporcionales ya que en la realidad algunos podrian aumentar exponencialmente. Sin embargo, en
términos generales, el CAPEX aumenta linealmente si las concentraciones utilizadas se mantienen
constantes en un escalamiento o aumento de la capacidad de procesamiento de la planta
(Department of water affairs and forestry, 2007; Nagasubramanian et al., 1977; Strathmann, 2004).
Para 100.000 toneladas anuales, el CAPEX es de USD 14.278.451+ 5.711.381 (+40% de error).
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7. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES
7.1. Conclusiones

Se realizo el disefio conceptual de un proceso de recuperacion y regeneracion de NalOgs a partir del
estudio de distintas operaciones unitarias, principalmente procesos de membrana y la utilizacion
de ozono para la oxidacion de NalO3z a NalO4, permitiendo un uso eficiente de recursos hidricos,
minimizando la generacion de efluentes. Ademas, el proceso propuesto comprende un rango de
condiciones de operacion leves (de 20 a 55 °C a presion atmosférica), a excepcion de la etapa de
RO cuya operacion requiere presiones moderadamente elevadas (14 bar).

Respecto a los criterios técnicos, se considero principalmente la solubilidad de las especies, ya que
las membranas son especialmente sensibles al ensuciamiento e incrustaciones. En este sentido, la
concentracion de NalO4 depende estrictamente de la remocion y el factor de dilucion en la etapa
de lavado y para este sistema es posible operar sin alcanzar los limites de solubilidad, maximizando
la vida dtil de las membranas.

De este estudio se desprende que un aspecto importante es la concentracion de cationes
multivalentes que ingresan apareados con la fibra. En la realidad, estos poseen cierto nivel de
afinidad que varia segun el catién y disminuye la remocion de estos en el lavado, por lo que al
considerar en este trabajo que se encuentran disueltos en el medio acuoso, se puede asegurar que
la concentracién se mantendra estable en el tiempo con valores incluso menores a los estimados,
sin precipitacion de solidos.

El acotado rango de temperaturas y de presién no permiten realizar integracion energética, sin
embargo, esto no tiene un impacto negativo ya que las utilidades necesarias para calefaccion y
refrigeracion del proceso serian minimas.

Econdmicamente, la produccion de 11.100 toneladas anuales genera un CAPEX que asciende a
USD 3.821.068+1.528.427,52 considerando un margen de error del 40%, y un OPEX de 1747
USD/ADt. El bajo valor de CAPEX se debe a la baja capacidad de procesamiento de pulpa, siendo
esta una planta pequefia. La recuperacion del reactivo NalOs y produccion del acido y alcali por
BMED implican un ahorro del 92,9% del costo quimico inicial, lo que permite dilucidar una buena
rentabilidad del proceso.

7.2. Recomendaciones

» Se propone estudiar detalladamente la cinética de reaccion para la sintesis de DAC y estimar
un modelo que permita la optimizacion de esta y el disefio del equipamiento. Si se desea
mayor rendimiento de reaccion, optar por mayores tiempos de residencia, ya que
concentraciones mayores pueden generar problemas en sistemas de membranas (Véase
Anexo E.1).

» Estudiar la cinética de reaccion en la regeneracion de NalO4 para realizar un disefio
apropiado y seleccionar la dosis Optima de ozono, para reducir el costo asociado a la
produccién de ozono (Véase Anexo E.2).
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Es necesario realizar caracterizacion de la superficie de las membranas de RO y ED para
evaluar el ataque quimico del agente oxidante NalOa.

Para sistemas con concentraciones elevadas de NalOs se recomienda estudiar la
recuperacion de este reactivo mediante cristalizacion.
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ANEXO A  Datos por componente

Tabla A.1. Datos termodinamicos utilizados

Peso molecular  Solubilidad en Cp* o
Componente Nomenclatura (g/mol) agua* (g/L) (J/molK) H° (kJ/mol)
Peryodatode -1, 213,89 01 _No 4293
sodio disponible
Yodato de NalOs 197,89 947 92 -481,8
sodio
Celulosa AGU 162,14 - 251,317 -960,6
Celulosa No No
dialdehido DAC 160,14 i disponible  disponible
Agua H,0 18 - 75,4 -285,84
Ozono O3 48 - 39,2 142,7
Oxigeno 02 32 ] 64,6 2173
molecular
Acido CH3COOH 60,052 ] ] ;
acético
HldrOX|_do de NaOH 40 1110 ] )
sodio
Calcio Ca 40 - - -
Magnesio Mg 24,3 - - -
Manganeso Mn 54,9 - - -
Hierro Fe 55,8 - - -
Silicio Si 60,08 - - -
*20°Cy1bar

Tabla A.2. Costo por componente

Componente NalOs CH3COOH NaOH H> Os3 Pulpa Energia
Unidad USD/ton USD/ton USD/ton USD/m® MWh/ton USD/ton USD/MWh
" Costo " 40000 700 700 024 15 1111 80
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ANEXO B (B.1) Diagramas de blogue y balances de materia ES-2A

‘AGU: 1403,18 kg/h |

H20:  12628,6 kg/h

PULPA 1 AGUA
Naloa: 666,373 ke/h

NalO4: 9255177 kg/h NalO3: 239,76 kg/h

AGU: 1206,74 kg/h
DAC: 193,853 kg/h
H20: 12650,5 Icg,o'h

NalO4: 883,37405 kg/h
NalO3: 14,045856 kg/h
H20: 12472,801 kg/h

NalO4:
Nal03:
H20:

626,7236 kg/h
225,494 kg/h
7728,412 kg/h

NalO4: 659,709 kg/h
NalO3: 237,362 kg/h
H20: 15456,825 kg/h

NalO4:
NalO3:
AGU:

DAC:
H20:

6,664 kg/h
2,398 kg/h
1206,738 kg/h
193,853 kg/h
7951,372 Ilg[h

NaOH

| a DCCsintesis >

NalO4: 863,138 kg/h
NalO3:  6,76482 kg/h
‘ i n H20: 773145 kg/h G-1 =
B D
Gen. ozono
DESTRUCTOR E
TERMICO
Balance de materia - promedio anual
Canga de Modificador Descarga Entrada Entrada Flujo de Recup.
putpast | M7 de pi (scido Salides | vl (puipa| agua de :':":[;‘ c“""'s'l‘,"""' DiluidoED | sodaspss OREE g | eSS "'":“’::’“ Descarga c“:'-"m"" c""""::: A redirculacién C"_‘"L"'f Alavado ;ml') soda 16%
10% ) reactor ol 15%) lavad . wt aire p— D2on. gases pass retircul ation

104~ kmnodfh 0 433 ] 312 0,03 o 3,08 293 0,15 0 o o 4,04 0,090 o 0,000 4,04 0,095 413 0,060 0 o
103 knodfh 0 0 [ 1,21 0,01 o 1,20 1,14 0,08 0 1} o 0034 7,6,E-04 0 7,6ED4 0,034 0,037 0071 0023 0 o
HZ0 kmol/h 701,55 o o 702,80 441,74 58765 85871 42936 42938 017 o o 42952 956 o 9,56 429,52 263,41 69293 16595 167 0,902
a2 kmelfh o o 1] o 1] [} ] 1] 1] o - 1,11 o 111 o 1] o o ] o 4]
03 kmodfh [} 0 ] [} 0 o 0 [} ] 0 o 1,14 0,034 o 0084 0 o 0 0 0 0 o
co2 kmiod/h 0 0 [} 0 0 0 0 0 [} 0 [1] 1] 1] 0 0898 0 1] 0 0 0 0 1}
Ca kmel'h  &1ED4 o 0 &1LED4 6,1E-06 0 6LED4 3005 5.8,E-04 o o 0 30E05 6,8,E-07 0 BEEO7 3,0E-05 3.5E-04 3EE04 22ED4 o 1]
Mg kmol/h  19E03 1] 0 19E03 1.9,E-05 0 L9ED3  93E05 1,8,E-03 1] ] 0 93E05 2,1E-06 0  2LE06  93E05 1,1,E-03 1,203 68E-04 1] [1]
Mn kmolfh 10,05 1] 0 10E05 1,0,E-07 0 10ED05 51E07 9,6,E-06 1] ] 0 51E07 1,1,E-08 0 1,LE08 5, LE-07 5,9,E-06 6,4,E-06 3,7E-DE o [1]
Fe kmolfh 10,604 0 0 10E-D4 1,0,E-06 0 9905 5006 9,5,E-05 0 o 0 50E-06 1,1E-07 0 L1E-07  50E-06 5.8,E-05 6,3,E-05 37E-05 0 o
s kmol/h 35,604 0 0 35E04 3,5,E-06 0 35E04 1,7E05 3,3,E-04 0 [1] 0 1,705 39,07 0 39E07 17605 2,0,E-04 2,2,E-04  13E-D4 0 1]
AGU kmel'h 8,65 1] o 744 744 [} 1] 1] o 1] o 1] 1] o o 1] 1] 1] 1] 1] 1] 4]
DAC kmodfh 0 0 0 1,21 1,21 [} 0 [} 0 0 [1] 0 0 0 o 0 0 0 0 0 0 1]
CH3CO0- kmol/h o o B5E-03 BS5E03 B5E-05 0 B4ED3 BOE03 4,2 E-04 o 1] 0 BOE-05 1,8,E-D6 0 LEED6 2,4,E-06 2.6.E-04 26604 16E-04 o [1]
H+ kmelfh o o BSE03 B5E03 B5E-05 0 84ED3 EOE03 4,2 E-04 o o 0 BOEOS 18E-D6 o 97E03 9,7.E-03 26E-04 L0E-02 16ED4 o 1]
Na+ kmodfh 0 433 ] 433 0,043 o 4,28 4,07 021 0,076 o o 4,15 0,00 0 45E-03 4050188 0,131 4,191592 0,083 0 857,143
OH- kmnodfh [} 0 [ [} 0 [} 0 0 [ 0,076 [1} o 00% 1,703 o 17603 0076 0 0,076 0 0 857,143



(B.2) Diagramas de bloque y balances de materia ES-2B

AGU: 14032 kg/h
H20: 12629 kg/h H20:  10757,7 kg/h \ o
PULPA NalOd: 666,373 kg/h ‘ DESMINERALIZADA
GRADO > » NalO3: 239,76 kg/h
[Naloa: 925,52 kg/h | AGU: 120674 kg/h
DAC: 193,853 kg/h
H20: 126505 kg/h

B | DCC SINTESIS >

NalOa: 6,664  kg/h
Nal03: 2,398 kg/h
AGU: 1206,74 ke/h
DAC: 193,853
7951,4

NalO4: 32,6556 kg/h
Nal03: 11,74942 kg/h
H20: 4741,381 kg/h

Nal0O4: 659,7 kg/h
NalO3: 237,4 kg/h
H20: 15457  kg/h

NalO4: 626,72355  kg/h

E Nal03: 225,4939619 kg/h
NalO4: 863,14 kg/h H20: 7728,412276 kg/h
NalO3: 6,7648 kg/h

M-2 H20: 77318 kg/h
m 24 BMED &g -
y 25 4

DESTRUCTOR
< TERMICO E— cox: 39,49 kg/h

03: 1,64 kg/h
02 35,37 keg/h

G-1
Gen. ozono

Balance de materia - promedio anual

Deicanga
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ANEXO C Balances de materia, energia y disefio de operaciones unitarias
C.1. Sintesis de DAC

« Balance de materia
El balance de materia para cada componente, en estado estacionario (EE) se indica a continuacion.

AGU
AGU DAC DAC
Mally —» H45 55°C 3 - » MNalQs
H20 PR %2, 95°L, NalOs
H20

Fig. C.1. Sintesis de DAC

Moles que Moles que Moles que Moles que se
< entran ) — (salen del ) + ( se generan ) = (acumulan en)

al sistema sistema enel sistema el sistema
Las ecuaciones:

NalOa: neNaiOk — pyNaiok — & = ( (C.1.1)
NalO3: neNal03 — pgNal03 + & = (C.1.2)
AGU: neAGU — nghGU 4 & = 0 (C.1.3)
DAC: nePAC — nPAC— =0 (C.1.4)
H20: net20 — 20+ £ =0 (C.1.5)

El rendimiento de reaccidn corresponde al cociente entre el flujo de producto (DAC) obtenido respecto
al de materia prima (AGU) alimentado.

DAC
Yr1 (%) = nf’w 100 (C.1.6)

e
« Estimacion y disefio

Considerando el flujo de agua que ingresa con la carga de pulpa al 10% de consistencia y un tiempo
de residencia de 3 horas:

De la Ec. 11, el volumen calculado
V=1-0Q

Dado que no se conoce la densidad de la pulpa, el volumen final corresponde al volumen mas el 20%
de este

Vi=12-V (C.1.7)



C.2. Lavado a contracorriente

« Balance de materia

Lin Lout
Nin ————» Ww-1 » W-2 p--------d > Wi » W-n [— Nogt
Cin Cout
l A !
F WL
Cf C
Fig. C.2. Diagrama lavado a contracorriente multietapa.
Donde

Lin: Caudal de entrada
Lout: Caudal de salida
F: Filtrado
WL: Agua de lavado
Nin: Conistencia de entrada
Nout: Consistencia de salida
cin: SOlidos totales disueltos en el caudal de entrada
cout: SOlidos totales disueltos en caudal de salida
cwi: Solidos totales diueltos en agua de lavado
cr: Sélido totales disultos en filtrado
El balance de materia respecto al agua se escribe
Lin+ WL = Lowt+ F (C.2.1)

Por su parte, el balance de solidos
Lincin+ W Lcwi = LoutCout + FCf (C 22)

« Estimacion y disefio
La cantidad de equipos se calculé6 mediante la eficiencia de Norden estandar, con un valor E1o
(total) = 15. Suponiendo que los tambores rotatorios de vacio (equipos mas tipicamente utilizados)
pueden alcanzar un valor Eio (del equipo) de 4. Por lo tanto
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total 15
— Numero de equipos = i 4

Numero de equipos = oquipo

10
C.3. Electrodialisis (ED)

Los pardmetros geométricos del stack, de la solucion, y requerimientos de produccion se presentan en
Tabla C.1, C.2 y C.3 respectivamente.

Tabla C.1. Parametros geométricos para stack de ED.

Parametro Valor Unidad
Espesor de membrana (A) 0,00065 m
Ancho de membrana (w) 0,42 m
Largo de membrana (L) 1,3 m
Factor de volumen efectivo (a) 0,8 -
Factor de area efectivo (B) 0,7 -

Tabla C.2. Parametros de la solucion.

Parametro Valor Unidad
" Conductividad molar (a) 10,5 s m2/keq |
Resistencia total de membrana (rac) 0,0007 Ohm m?
Densidad de corriente limite (iim) 60 Alm2
Factor de seguridad (s) 0,7 -
Constante de Faraday (F) 96485300 A s/keq
Utilizacion de corriente (£) 0,9 -

Tabla C.3. Parametros de funcionamiento de la planta.

Parametro Valor Unidad
| Recuperacion (Rep) 0,5 | %
Remocion de sales 95 %
Caudal de alimentacion al compartimiento diluido (Q/4) 0,002 m3/s
Velocidad lineal del fluido (u) 0,03 m/s
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« Balance de materia
El modo de operacion feed and bleed se representa en Fig. C.3.

Odre
Cdre
QfE‘}"S Qfd Qlj aP
CfS‘y’ 5 Cflj C d C P
—————————— > > >
Qm ED ED
cm Oﬁ: stack-1 stack-n QCt oW
Cfﬂ C['. C".’n"
—————————— > > >
qtre
ccre

Fig. C.3. Diagrama proceso de electrodialisis.

El balance global de materia se escribe

Qfsys= Qw4 Qp (€.3.1)
El balance dentro del stack de ED

Qfd= Qdre 4 (Qfsys— QM) (C.3.2)

Qfe=Qm— Qe (C.3.3)

Qr= Q7 — Qdre (C.3.4)

Qv=Q°— Qe (C.3.5)

Qm= Q/ys(1 — Reb) (C.3.6)

Qere = Qfsys(FrpRep — 1) (C.3.7)

Para evitar deformaciones dentro del stack de ED, el caudal que recorre el compartimiento
concentrado debe ser igual al del diluido, por lo tanto

Qfd=Qd=Qfc= Q¢ (C.3.8)

Al suponer una mezcla homogénea de los solidos disueltos, la concentracion en las corrientes donde
no existe dilucion ni otro tipo de modificacion se mantiene constante. Esto quiere decir que

Cfsys=Cm (C.3.9)

Cdre= Cd= Cp (C.3.10)
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Cere = Cc= Cw
El balance de solidos se escribe
QfdCfd = (QfsysCfsys — QmCm) + QdreCdre
QfdCfd 4 QfeCfe= QdCe+ QcCe

Cfd - REDCd

ct =
1= Rgp

Qfsys: Caudal de alimentacion al sistema

Qm: Caudal de division

Qf4: Caudal de alimentacion al compartmiento diluido

Q% Caudal de salida del compartimiento diluido

Qfc: Caudal de alimentacion al compartimiento concentrado
Qc: Caudal de salida del compartimiento concentrado

Qdre: Caudal de diluido recirculado

Qcre: Caudal de concentrado recirculado

Qr: Caudal recuperado

Qv: Caudal con alta concentracion de NalO+y NalO3

« Estimacion de parametro caracteristico

(C.3.11)

(C.3.12)
(C.3.13)

(C.3.14)

El principal pardmetro en el proceso de ED es el area de membrana requerida. Esta es una funcién
de la densidad de corriente aplicada y la geometria del stack. El algoritmo de célculo consiste en
estimar primero la distancia de paso, que se define como la distancia que recorre el fluido por los

compartimientos de cada stack en serie. La metodologia se detalla a continuacion.

1) A partir de los parametros geometricos, de la solucion y operacionales seleccionados en Tablas

C.1, C.2y C.3, estimar la distancia de paso segun la Ec. C.3.15
ll CCr | alra) (€ =€

neacre T A lFuAa

st =
cd AC? ,
[ C +1+ A (Tac)] SllimaﬁE

(C.3.15)

2) El area de un compartimiento puede obtenerse al multiplicar la distancia de paso y el ancho de

membrana

Acell= Lstw
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3) El caudal total puede expresarse en términos de la geometria del stack y la velocidad lineal del
fluido

QP = NceuwlAua (C.3.17)

Reemplazando la Ec. C.3.18, el nimero de celdas se expresa como

QpLst
Ncellz— (C 318)
AuaAcell

4) El area total corresponde al producto entre el area de la celda y el nimero de celdas
Ast = AceltN cell (C 319)
5) Los requerimientos energéticos se obtienen a partir de la corriente aplicada (Ec. C.3.20)
QcetlF (Cfd— Ca)

I= (C.3.21)
3

Luego, el voltaje de la celda

 [A(CE+CY

Uceu = tum\ — =cpa (C.3.22)

La potencia eléctrica requerida para la desalinizacion en la celda se calcula como

Pdes = Uceull (C 323)
6) Finalmente, la energia especifica requerida por metro cubico tratado se obtiene mediante la
Ec.C.3.24
Pd N, i

Edes/spec = eapce (C.3.24)

Los resultados en el disefio de la planta de electrodialisis se detallan en la Tabla C.4

Tabla C.4. Resultados planta electrodiélisis.

Parametro Valor Unidad
Numero de celdas 328 -
Area total 915,5 m?
Corriente aplicada 175,10 A

Energia especifica de

S 1,36 kWh/m?
desalinizacién
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C.4. Osmosis inversa (RO)

« Balance de materia

El modo de operacion continuo se representa en la Fig. C.4. El balance de materia es similar a la etapa
de ED, con la diferencia de que no existe recirculacion del permeado ni del rechazo.

Q"sys ro (]
- p_ro
C"E»YE»_FD—h RG —* I:
p_ro
Q TG
» I::F ro
Fig. C.4. Diagrama osmosis inversa
El balance de agua y solidos se escribe, respectivamente
Qrofsys = QroP+ Qro” (c.4.1)
QrofsysCrofsys = Qro? CroP+ Qro" Cro" (C.4.2)

Donde

Qrofsys: Caudal de alimentacion al sistema de RO

Crofsys: Concentracion de sélidos disueltos en la alimentacion

QroP: Flujo de permeado producido

CroP: Concentracion de sélidos disueltos en permedo (paso de sales)
Qro”: Flujo de rechazo producido

Cro¥: Concentracion de soélidos disueltos en el rechazo (rechazo de sales)

« Estimacion y disefio
La metodologia de disefio se indica a continuacion

1) Determinar la calidad de la alimentacion, flujo de alimentacion/producto requerido y calidad
de producto requerido. Los solidos totales disueltos (TDS) se indican a continuacion en la
Tabla C.5.
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Tabla C.5. Composicion alimentacién a sistema osmosis inversa

Componente Valor Unidad
NalO4 4313 ppm
NalO3 1494 ppm
Ca 0,157 ppm
Mg 0,292 ppm
Mn 0,004 ppm
Fe 0,036 ppm
Si 0,135 ppm
TDS 5808 ppm

2) Seleccionar el tipo de elemento de membrana de acuerdo con la aplicacion, salinidad del
agua de alimentacion y el flujo de permeado requerido. Del catalogo de Dupont, se escoge el
elemento estandar Filmtec™ BW30-365 que posee un area de membrana de 33,9 m?.

3) Seleccionar flux promedio de acuerdo con rango especificado por el fabricante para el
elemento seleccionado. A continuacion, se muestra en Tabla C.6 el flux recomendado segun
Technical Manual Reverse Osmosis Membrane (DOW, 2013).

Tabla C.6. Flux recomendado segun manual.

Fuente de alimentacién (SDI) Flux recomendado

(9/ft* d)
Aguas residuales <5 8-12
Aguas residuales pretratadas con UF <3 10-14
Agua de mar <5 7-10
Agua de pozo de alta salinidad <3 8-12
Agua superficial <3 12-16
Agua de pozo <3 13-17
Permeado de RO/UF <1 21-30

A partir de la Tabla C.6 se escoge un flux de 15 (g/ft°dia)

4) Calcular el nimero de elementos de membrana requeridos mediante Ec. C.4.3
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5)

6)

p
_ Qro

Ng = C.4.3
=T (C.43)
Calcular el numero de tubos presurizados requeridos mediante Ec. C.4.4
N, = —E (C.4.4)
E NEpV e

Donde

NEe: Numero de elementos de membrana
Ag: Area de membrana

f: Flux (flujo por unidad de area)

NEepv: Namero de elementos por tubo presurizado

Estimar la presion de alimentacion. Hoffman, (2008) indica la Ec. C.4.5 para calcular los
requerimientos de presion en la alimentacion

s
P ~ ﬁ + (2 + 5) .1,034(25-1 (C.4.5)

Donde

Pyf: Presion de alimentacion
1f: Presion osmotica de la alimentacion

a: Coeficiente de permeabilidad de membrana

El flujo de permeado viene dado por los requerimientos de la planta, y puede calcularse
mediante la Ec. C.4.6.

) AP, cre
Qro = Ng* Ag e TCF - FF | P =—=Fy =y | 2 ps = (1-1) (C.4.6)
RO
Donde

Qro?P: Caudal de permeado producido

a: Coeficiente de permeabilidad de la membrana

nie: Presion osmotica del lado concentrado del sistema
TCF: Factor de correccion de temperatura

FF: Factor de ensuciamiento

Pf: Presion de alimentacién

APgc: Caida de presion del lado concentrado
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Pp: Presion del permeado

mf: Presion osmotica de la alimentacion
“Crofc: Concentracion promedio del lado concentrado

Crof: Concentracion de la alimentacidén

r: Rechazo de sales del sistema de RO

pf: Factor de polarizacion

El coeficiente de permeabilidad y el factor de polarizacion se obtienen a partir de las siguientes

correlaciones
0,125, T <25

T —25
a(m) =< 0,125 — O,,Oll( T ), 25 < 1w <200 (Cc.4.7)

0,070 — 0,0001(m — 200), 200 < <400

pf = exp(0,7Rgo) (C.4.8)

1
Rro =1 — (1 — Rpp)NE (C.4.9)

Donde

Rro: Recuperacion promedio por elemento de membrana

La presion osmotica se estima utilizando la Ec. C.4.10 (Duroudier, 2016).
mi=@RT Y mi (C.4.10)

Donde

: Presion osmoética de la solucion
¢: Coeficiente osmotico

R: Constante de gases

T: Temperatura

Y mi: Sumatoria de las molalidades
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Los parametros calculados en el disefio se resumen a continuacion en Tabla C.7.

Tabla C.7. Parametros involucrados en el disefio de la planta de RO

Parametro Simbolo Valor Unidad

| Presion del permeado | P, | 4,25 | bar
Caida de presion APy 5 bar
Presion osmotica alimentacion s 0,615 bar
Presion osmotica rechazo e 1,11 bar
Coeficiente osmotico ¢ 0,902 -
Coeficiente de permeabilidad A 3,08 L/m2hbar
Factor de ensuciamiento FF 0,85 -
Factor de correccion de Temperatura TCF 1 -
Factor de polarizacion pf 1,06 )

Recuperacion promedio por elemento de

Rro 7,98% %
membrana

Los resultados en el disefio de la planta de osmosis inversa se detallan en la Tabla C.8

Tabla C.8. Resultados planta de osmosis inversa

Parametro Valor Unidad
Avrea total 199,13 m
NUmero de elementos de membrana 6 -
NUmero de tanques presurizados 2 -
Numero de elementos por tanque 3 -
Presion de alimentacion <14,3 bar
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C.5. Electrodiélisis con membranas bipolares (BMED)

Los parametros geomeétricos del stack, de la solucién, y requerimientos de produccion se presentan en

Tabla C.9, C.10 y C.11 respectivamente.

Tabla C.9. Parametros geométricos membrana

Parametro Valor  Unidad
Espesor de membrana (A) 0,001 m
Ancho de membrana (w) 0,500 m
Largo de membrana (L) 0,500 m

Tabla C.10. Parametros de la solucion

Parametro Valor Unidad
Ohm m?
Resistencia memb. cat. (7cat) 2,0E-04
2
Resistencia memb. bip. (rsp) 85E-04  Ohmm
Resistencia region transicion (r) 3,6E-04  Ohm m?
Densidad de corriente limite (iiim) 200 Almz
Conductividad molar (a) 10,5 S m?/keq
Utilizacion de corriente (£) 0,7 -
Constante de Faraday (F) 96485300  As/keq

Tabla C.11. Parametros de produccion de planta

Parametro Valor Unidad
Velocidad lineal del fluido (u) 2E-02 m/s
Caudal de alimentacion al compartimiento de 5E.5 m3/s

alcali (Q/7)

» Balances de materia

El modo de operacidon feed and bleed se representa en la Fig. C.5.
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(MalOs) = 7 (MalOg+HIOg)
BMED
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Fig. C.5. Diagrama proceso BMED

El balance de materia para el proceso de BMED difiere con el de ED en que el primero requiere de
una alimentacion independiente de agua al stack para una produccion de alcali de buena pureza.
Para una concentracién maxima de alcali del 16% en peso las ecuaciones para el balance de materia

Qh2o 4 Qbre = Qfb (C.5.1)
Qb= Qrb— Qbre (C.5.2)
El flujo en ambos compartimientos debe ser iguales para evitar deformacion en las membranas
Qsal= Qa= Qrb (C.5.3)
La concentracion en la alimentacién del compartimiento de alcali se escribe como
c/b = % (C.5.4)

Donde

Qs4: Flujo de entrada de sal (Nal04) al stack de BMED
Q@ Salida de acido (HI04) y sal (Nal04)

Qh20: Flujo de entrada de agua al sistema

Qfb: Alimentacion al compartimiento de alcali

Qb»: Salida de alcali (NaOH) del sistema

Qbre: Recirculacion de NaOH a la alimentacion

Qr: Flujo de producto (alcali)

Csal; Concentraciéon de sal a la entrada del stack

Ce: Concentracion de acido a la salida

Cfb: Concentracion de alcali en la alimentacion
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Chr: Concentraciéon de alcali en la corriente de producto

« Estimacion y disefio
El parametro caracteristico del proceso de BMED es el area total de membrana requerida. Esta se
obtiene a partir de la Ec. C.5.5.

QPR (Cr — C17)
A= (C.5.5)
l'limf

El area total se puede expresar como el producto entre el nimero de compartimientos y las

dimensiones de la membrana (ancho y largo)
A
A= NeeyLy, = Neey = m
Para obtener los requerimientos energéticos es necesario calcular la caida de voltaje en la celda a partir

de laEc.C.5.7

(C.5.6)

crt
| in (c—n)
Ucett = i1im |A z—

A(CTE = ¢ + Teat + Top + Ter (C.5.7)

i

La caida de voltaje total en el stack es el producto entre la caida de voltaje del compartimiento y el
nimero de compartimientos

Ust= NcellUcell (C 58)

Por otra parte, la corriente aplicada corresponde al producto entre el area y la densidad de corriente
aplicada
QIbF(Cte — CIb)
I = Ailim= (C.5.9)
§

Finalmente, la energia especifica requerida por metro cibico para la operacién se obtiene utilizando
la Ec. C.5.10

1Ug

Eesp = W (C.5.10)

ANEXO D Estimacion de costos capitales

« ED (Metodologia 1)

El modelo de Nagasubramanian et al., (1977) arroja valores utilizando el indice de Costos de
Plantas de Ingenieria Quimica (CEPCI). Este indice muestra la variacion de los costos de
construccién de una planta de ingenieria quimica. Tiene un valor promedio de 204,1 para el afio
1977 y 607,5 para el afio 2019, el ultimo registro encontrado en dominio publico. Los costos

capitales se obtienen a partir de la Ec. D.1.1.
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CEPClz2019

CAPEX2019= CAPEX1977 (D.1.1)
CEPCl1977

La Fig. D.1 muestra el costo capital directo en términos del area de membrana requerida. El
CAPEXig77 se calculé utilizando un valor de 7 USD/ft> (USD de 1977) segin proveedor
(Amerindia).

000 i0,000 ) \.\5,0(‘:1) )

EFFECTIVE MFMBRANE AREA (Ft?)

Fig. D.1. Costos directos para una planta de ED segln area requerida.

* RO (Metodologia 1)

El CAPEX para la planta de RO se estimd analogamente al de la planta de ED utilizando el modelo
de Department of water affairs and forestry, (2007) (Fig. D.2) que entrega el costo directo de una
planta segun el area de membrana requerida para el afio 2006. EI CEPCl2q06 tiene un valor promedio
de 499,6.
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Fig. D.2. Costo directo para una planta pequefia de RO segln area de membrana.

« BMED (Metodologia 2)

La estimacién del CAPEX de la planta de BMED se realizé utilizando la metodologia descrita por
(Strathmann, 2004). El valor del costo fijo corresponde a la sumatoria de los costos de construccion
del stack y la instalacion de equipos periféricos, lo que se resume en la Tabla D.1.

Tabla D.1. Metodologia de estimacion de costos para BMED

Costo del stack (SC) 1,5 X costo de membrana
Costo de equipos periféricos (PC) 0,5 x costo de membrana
Costo total SC+PC

El costo de membrana es el producto entre el area de membrana requerida y el precio. El precio es
dado por proveedor (Ameridia) y posee un valor de 1400 USD/m?,

* Resto de la planta (Metodologia 3)

El costo capital del resto de los equipos fue calculado mediante el método de factores de Lang. El
método consiste en calcular inicialmente el PCE utilizando los pardmetros entregados en seccion
6.6.2 de la 4% edicion de Chemical Engineering Design (Tabla D.3)

Tabla D.2. Parametros por equipo para estimacion de costo de compra

Equipo Paramt"-:tr_o RangoNde Constante (C) Indlqe de Observacion
caracteristico  tamafio material (n)

Reactor Volumen, m® 3ab0 15.000 0,4 Acero al carbono

Tamb(?r Area, m? 1a10 34.000 0,6 Acero al carbono

de vacio
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El costo del equipo se calcula utilizando la Ec. D.1.2.

Ce=CSM (D.1.2)
Donde
Ce.: el costo de compra del equipo
C: la constante de compra
S: el parametro caracteristico de dimensionamiento
n: el indice para el tipo de material

Luego, se utilizan los factores de Lang, paso que se resume en Fig. D.3, donde se utilizo el fluidos-
solidos para el tipo de proceso.

Process type
Item Fluids Fluids— Solids
solids
1. Major equipment, total purchase
cost PCE PCE PCE
/1 Equipment erection 0.4 0.45 0.50
f 2 Piping 0.70 0.45 0.20
f 3 Instrumentation 0.20 0.15 0.10
f 4 Electrical 0.10 0.10 0.10
f 5 Buildings, process 0.15 0.10 0.05
* & Utilities 0.50 0.45 0.25
* f7 Storages 0.15 0.20 0.25
* [ Site development 0.05 0.05 0.05
* f9 Ancillary buildings 0.15 0.20 0.30
2. Total physical plant cost (PPC)
PPC =PCE (1 +f1+---+ f9)

= PCE x 3.40 3.15 2.80
f10 Design and Engineering 0.30 0.25 0.20
S 11 Contractor's fee 0.05 0.05 0.05
f 12 Contingency 0.10 0.10 0.10

Fixed capital = PPC (1 4+ fio+ f11 + f12)
=PPC-x 1.45 1.40 1.35

Fig. D.3. Factores de Lang para la estimacion de costos capitales
ANEXO E Literatura recomendada para estudios cinéticos y de caracterizacion

Dado que no existen métodos para medir directamente las propiedades de reaccién, la medicion se
centra en la cuantificacion de cantidades relacionadas con el grado de la reaccion en el tiempo, y
asi, obtener curvas integrales. La derivacién de estos datos respecto al tiempo conduce a la tasa de
transformacion en cualquier momento.

E.1. Cinética de reaccion en la oxidacion de celulosa con peryodato

En el caso del reactivo peryodato de sodio ha sido ampliamente estudiado en el area de quimica
organica para la oxidacion de azucares, especialmente la reaccion con almidon y celulosa. Sin
embargo, el desarrollo del método estudiado en esta habilitacion profesional se encuentra ain en
escala de laboratorio ya que la falta de estudios cinéticos no permite el escalamiento correcto del
proceso. La experimentacion es clave para conocer algunas propiedades cinéticas, principalmente
el grado de reaccion y la velocidad.
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Como se mostro en la revision bibliografica, amplias condiciones de reaccion han sido evaluadas,
por lo que este anexo tratard métodos para cuantificacion de la concentracion de los reactivos y/o
productos en el tiempo.

« Caracterizacion de DAC, NalOas y otros compuestos generados

En la oxidacion de celulosa destacan dos principales factores: la concentracion de NalOs y el
tiempo de reaccion. El rendimiento de reaccion podria ser medido cuantificando la concentracion
de NalOs en el tiempo, suponiendo una estequiometria de reaccién 1:1. Sin embargo, la literatura
indica que la sobre-oxidacion de la celulosa puede provocar escision hidrolitica en la cadena
polimérica y/o dentro de la unidad de anidroglucosa, lo cual genera una disminucion en la
selectividad hacia el producto DAC, dado la formacién de acido formico y otros compuestos de
reaccion intermediarios (Fig. E.1). La tasa de hidrdlisis aumenta significativamente cuando el pH
de la reaccién es muy acido o alcalino. El rango de pH en donde estas reacciones secundarias son
minimizadas y la sintesis de DAC es maximizada es de 3 a 5 (Chandan, 1989).

Por otra parte, la descomposicion fotolitica del peryodato a yodato méas un radical de oxigeno
provoca la oxidacion de acido formico a CO. Esto se puede evitar llevando a cabo la reaccion en
condiciones de oscuridad (Head, 1953).

El rendimiento de reaccion (tasa de transformacion de AGU a DAC) entonces puede determinarse
como los moles de NalO4 consumidos menos los moles de NalO4 consumidos en la formacion de
acido férmico. Para cuantificar el consumo de NalOas existen diversos métodos.

Un método recomendado ampliamente utilizado es el descrito por Dixon & Lipkin, (1954).
Consiste en una técnica espectrofotométrica en donde el NalO4 disuelto en medio acuoso presenta
una banda de absorcion alrededor de los 223 um. Esto permite una cuantificacion directa de la
velocidad de reaccion.

Por otra parte, los autores Vlessidis & Evmiridis, (2009) recopilaron una amplia variedad de
métodos mas actualizados de medicion de acido y sales peryoddicas, que van desde técnicas
electroquimicas, por colorimetria, espectrofotométricas, entre otras.

Para cuantificar la formacion de acido formico, el método analitico desarrollado por Reid &
Weihe, (1938) permite la determinacién mediante la oxidacion a CO. por adicion de sales
mercuricas, sin embargo, actualmente es comun la utilizacién cromatografia liquida de alta
resolucion (HPLC) (Hasan, Mahmood, Ahmad, Aziz, & Ahmad, 2019). Incluso la utilizacion de
cromatografia de intercambio ionico (IEC) (Takeuchi & Mizoguchi, 2017).

Para cuantificar la generacion de grupos aldehidos, es comin la utilizacion de métodos
analiticos. EI metodo mas ampliamente utilizado es el desarrollado por Zhao & Heindel, (1991)
que consiste en realizar una reaccion de oximacion utilizando hidrocloruro de hidroxilamina
(NH20H-HCI), donde el HCI liberado de la reaccion se titula con una solucion de NaOH de
concentracion conocida.
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Fig. E.1. Mecanismo de sobre-oxidacion de celulosa (Chandan, 1989).

« Pardmetros cinéticos y leyes de velocidad

Con la cuantificacion de la concentracion de las especies quimicas involucradas en el tiempo es
posible obtener una serie de parametros cinéticos que permiten establecer la ley de velocidad, y
con esto, el correcto dimensionamiento del reactor.

Los principales parametros para reacciones heterogéneas en un modelo de ley de potencia
corresponden a la constante cinética de reaccion (k), y el orden de la reaccion por reactivo ay 8
(Ec.E.1.1)

dc,
dt

= kcgac? (E.1.1)

Dentro de los métodos mas comunes para su calculo se encuentra el método de las velocidades
iniciales, el cual consiste en la diferenciacion del polinomio asociado a la variacion de la
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concentracion en el tiempo, evaluado en tiempo 0. Esto se describe de manera practica en capitulo
5 del libro Elementos de Ingenieria de las Reacciones Quimicas (Fogler, 2001).

Ademéas de los autores ya mencionados, se recomienda la revision del trabajo realizado por
Chandan, (1989), un completo estudio cinético en la oxidacion de almidon con peryodato, y para
complementar aspectos cinéticos el libro An Introduction to Chemical Kinetics (Soustelle, 2011).

E.2. Cinética de reaccion en la oxidacion de yodato a peryodato con 0zono

La cinética de descomposicion de ozono en agua ha sido ampliamente estudiada a lo largo de los
afios, y como resultado hoy se encuentran aplicados los procesos de oxidacion avanzada. Estos
procesos consisten en la descomposicion del ozono en radicales hidroxilo (OH*), cuyo poder
oxidante (E° = 2,8 V) es mayor al del ozono molecular (E° = 2,07) (Forni et al., 1982).

La medicion de los radicales (OH*) en la practica es dificil, por lo que se recomienda la
cuantificacién de la concentracion de ozono y peryodato en el tiempo. El tratamiento de estos datos
permite conocer las expresiones mencionadas en el Anexo E.1. Ademas, se recomienda la inclusion
del efecto del perdxido de hidrégeno, el cual se reporta como iniciador de la descomposicién del
ozono y la influencia del pH.

Los métodos de medicion de NalOs ya fueron mencionados. Algunos métodos de medicion de
ozono corresponden a la titulacion con tiosulfato de sodio (Chasanah et al., 2019), un método
analitico que permite conocer los moles de ozono residual por oxidacion de KI. El ozono oxida el
Kl a 1> equimolarmente el cual se titula con tiosulfato de sodio.

La concentracion de ozono también puede medirse mediante la oxidacion de naranjo de metileno
por ozonizacion, suponiendo reaccion equimolar. La concentracion de naranjo de metileno de
puede monitorear por espectrofotometria en un pico de absorbancia de 460 nm (Triandi, 2012).

La cromatografia liquida de alta resolucion (HPLC) es un método mas directo y practico para medir
la concentracion de los reactivos, reportado por Koprivica et al., (2016), los autores del estudio
utilizado para el escalamiento del proceso.

E.3. Caracterizacion de membranas

» Osmosis Inversa

El objetivo de caracterizar las membranas es poder evaluar el efecto que tiene la exposicion de
estas al ataque quimico de fuertes agentes oxidantes en el desempefio del proceso. Para el caso de
RO, la literatura indica dos parametros: permeabilidad y el rechazo de sales (Okamoto & Lienhard,
2019). Un aumento de la permeabilidad de la membrana se traduce en un aumento del flux y, por
lo tanto, en la disminucion de la cantidad de permeado producido. Por su parte, una disminucion
en el rechazo de sales disminuye la calidad del permeado (Kucera, 2010).

Para determinar el efecto en estos pardmetros es comin en la literatura pruebas en sistemas
experimentales tipo “recirculacion total”, donde el permeado y el rechazo son recirculados a un
reservorio y del cual se vuelve a recircular (Fig. E.2). Esto permite mantener una concentracion de
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las especies disueltas constante y medir la concentracion del rechazo mediante conductividad
(Surawanvijit, Rahardianto, & Cohen, 2016).

1
[A Fluorescent molecular marker
| :
Metering Plate-and-frame
pump RO system
4@‘—“‘9—- “~~._| Permeate
High- Retentate
Feed tank pressure ‘
pump s_’%

v

Fig. E.2. Sistema de recirculacion total (Surawanvijit et al., 2016).

La degradacion de las membranas se puede evaluar mediante la exposicion directa de trozos de la
membrana a la solucién con el agente oxidante en distintas concentraciones para evaluar su efecto
en el tiempo. Una manera de identificar la presencia de dafio de las membranas es el test de
Fujiwara, sin embargo, posee un alto porcentaje de error y debe realizarse como un indicador
cualitativo y no cuantitativo (Sandin et al., 2013).

La caracterizaciéon del proceso de degradaciéon puede realizarse mediante distintas técnicas. La
espectroscopia infrarroja por transformada de Fourier (FTIR) permite observar el decaimiento de
la intensidad de la sefial de la banda “amida II” (con peak a 1540 cm™), como muestra la Fig. E.3.
Un peak idéntico para una membrana virgen y otra degradada se puede observar en un nimero de
onda de 1585 cm™. Esto permite calcular el indice de Degradacion (D1) mediante la siguiente
relacion.

—{TN1540 cm~'/TV1585 cm™'}

Jvimgin

= {TN1540 cm™' /TN1585 cm~'}

sample

{TN1540 cm™ /TN1585 cm~'}

virgin
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Fig. E.3. Espectro FTIR de membranas virgenes y degradadas (Sandin et al., 2013).
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