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La produccion de biocombustibles es una alternativa que viene adquiriendo una
importancia creciente a nivel mundial, ante la necesidad de sustituir, con costos apropiados, los
combustibles de origen fésil. Entre sus principales causas se destacan el ascendente nivel en precio
del petrdleo, y la necesidad de disminuir la contaminacion ambiental y las emisiones de carbono
que llevan al calentamiento global.

Los biocombustibles mas usados son: el biodiesel, el bioetanol y el biogas. El bioetanol, es el
principal producto obtenido de la fermentacion y destilacién del almidén (azucares) contenido en la
materia organica (biomasa), previamente extraido por procesos enzimaticos. En este proceso se
obtiene bioetanol que luego de ser deshidratado, se puede utilizar como combustible. El etanol
mezclado con la nafta produce un biocombustible con similares caracteristicas, pero con una
importante reduccion en las emisiones contaminantes de los motores.

El bioetanol se mezcla con la nafta en concentraciones del 5 o el 10% (E5 y E10), con esta
proporcion, no se requieren modificaciones en los motores actuales.

En el presente trabajo se analiza el proceso de produccidon de bioetanol a partir de
remolacha como materia prima, su viabilidad econdmica y la posibilidad de optimizaciéon de
recursos y energia a lo largo de la linea de produccidn.



DEFINICION DEL PROYECTO

El objetivo de este proyecto es el disefio de una planta productora de bioetanol a partir de
remolacha azucarera (Beta vulgaris). Se utiliza levadura (S. cerevisiae) para la fermentacion. Se
realiza el disefio en base a una produccion de 125.000 metros cubicos por afio, lo que posiciona a la
planta como uno de los principales productores del pais.

Se considera importante el andlisis de esta alternativa, debido a que en la actualidad no se
produce bioetanol en el pais a partir de esta materia prima.
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CAPITULO 1: Estudio de
mercado e informacion
general de bioetanol.

Se quiere implementar el uso del bioetanol para disminuir la contaminacién ambiental y las
emisiones de carbono que llevan al calentamiento global. Las alternativas mas importantes para su
obtencion es a partir de la cafia de azucar, el maiz y la remolacha azucarera. El bioetanol es el
principal producto obtenido de la fermentacién y destilacién de los azlcares contenidos en la
materia orgdnica (biomasa), con una posterior deshidratacion para la obtencién del mismo.

Se realizé un estudio de mercado y una justificacidn preliminar del proyecto de la planta de
produccion de bioetanol a partir de remolacha azucarera, para la cual adn no existen regulaciones a
partir de esta materia prima.

La ventaja de utilizar remolacha, es que es un cultivo muy versatil, genera menores costos
de produccién en comparacion con las demas materias primas, puesto que tiene menos etapas en
proceso y se obtiene una mayor cantidad de producto respecto de las otras alternativas.

En Espafia se encuentra que el precio de esta materia prima es de USS 35 por tonelada,
mientras que en Chile es de USS 50 por tonelada.

A partir de remolacha, se obtiene como subproducto la pulpa que queda luego de
extraccion de azlcar, que puede ser vendida.

Se propuso situar la planta en San Juan. Si bien atn no hay plantaciones, el INTI, (Instituto
Nacional de Tecnologia Industrial) realizd investigaciones acerca de sus prometedoras condiciones
de cultivo en la regidn. Esta situacién hace mas rentable la produccién de bioetanol por la
disminucién de los costos de materia prima, y mas aun al utilizar semillas monogérmicas, anti
plagas, que permite extender el periodo de cosecha. Por lo tanto se decide trabajar un periodo de
diez meses al afio.

En un andlisis de la oferta, se pudo definir que con una produccién de 100.000 m3/afio se
puede ingresar al mercado nacional como uno de los principales proveedores de las refinerias de
petrdleo. Los precios vigentes en el mercado interno de bioetanol a partir de cafia es de 15,608 S/L
y de 12,193S/L a partir de maiz. No hay precio registrado del producto obtenido a partir de
remolacha, ya que no hay produccién en el pais.
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1.1 Introduccion

La produccién de biocombustibles es una alternativa que viene adquiriendo una
importancia creciente a nivel mundial, ante la necesidad de sustituir, con costos apropiados, los
combustibles de origen fésil. Entre sus principales causas se destacan el ascendente precio del
petréleo, y la necesidad de disminuir la contaminacién ambiental y las emisiones de carbono que
llevan al calentamiento global. El término biocombustibles comprende a todos aquellos
combustibles que tienen un origen de tipo bioldgico obtenido de manera renovable. Se puede
hablar de distintos tipos de biocombustibles: los de “primera generacidén”, que son aquellos que
derivan de los cultivos agricolas; los denominados de “segunda generacién”, cuyo origen se
encuentra en productos de la silvicultura (bosques o plantaciones) o de residuos de ambos
origenes, y los de “tercera y cuarta generacion”, entre los que se encuentran los derivados de
cultivos de alta densidad energética (por ejemplo las algas).

Los biocombustibles mas usados son: biodiesel, bioetanol y biogds. El bioetanol es el
principal producto obtenido de la fermentacién y destilacion del almiddén (azucares) contenido en la
materia organica (biomasa), previamente extraido por procesos enzimaticos. En este proceso se
obtiene el alcohol hidratado, con un contenido aproximado del 5% de agua, que tras ser
deshidratado se puede utilizar como combustible. El bioetanol mezclado con la nafta produce un
biocombustible de alto poder energético con caracteristicas muy similares a la nafta pero con una
importante reduccion de las emisiones contaminantes en los motores tradicionales de combustion.

El etanol se usa en mezclas con las naftas en concentraciones del 5 o el 10%, E5 y E10
respectivamente, que no requieren modificaciones en los motores actuales.

Se obtiene a través de las siguientes materias primas:
e Féculasy cereales (trigo, maiz, centeno, yuca, patata, arroz).

® Azlcares (melazas de cafia, melazas de remolacha, sirope de azucar, fructosa,
suero).

En cuanto a las propiedades fisicas del etanol, podemos destacar su estado de agregacion,
que es liquido, su apariencia, la cual es incolora, asi como su masa molar, que es de 46,07 g/mol. En
cuanto al punto de fusion y ebullicidn, sus valores son de -117°C y 78°C y ademas es miscible en
agua. De sus propiedades quimicas podemos destacar que su pH es igual a siete (10 g/I, 20°C), y su
capacidad calorifica igual a 2,428 J/kg°K.

En el presente trabajo se analiza el proceso de produccidn de bioetanol a partir de
remolacha como materia prima, su viabilidad econdmica y sus ventajas y desventajas respecto a
otras alternativas. Finalmente se define la capacidad de produccidn.
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Ventajas del bioetanol

La implementacidn de esta nueva forma de energia trae consigo los siguientes beneficios:

Biodegradable.
Renovable.
Reduce las emisiones de CO, y otros gases de efecto invernadero.

Favorece la combustién, ya que el combustible se quema en su totalidad y no se
expulsan restos contaminantes en forma gaseosa.

Posee una serie de beneficios econémicos ya que es facil de producir y almacenary
ademas reduce la dependencia del petréleo.

Desventajas del bioetanol

Para poder utilizar el bioetanol como combustible puro (E100) o en proporciones
mayores al 15% se necesita llevar a cabo varias modificaciones dentro del motor, de
manera tal de no alterar significativamente el funcionamiento. Estas son:

o Aumentar la relacién de compresion.

o Variar la mezcla de combustible/aire.

O Bujias resistentes a mayores temperaturas y presiones.

o Conductos resistentes al ataque de alcoholes.

o Se debe agregar un mecanismo que facilite el arranque en frio.
Entra en competencia el consumo de las materias primas como alimento.

Se necesitan grandes espacios de cultivo, dado que del total de la plantacion sélo se
consigue un porcentaje de combustible. En Espaia, por ejemplo, habria que cultivar
un tercio de todo el territorio para abastecer sdlo la demanda interna de
combustible.

Potenciacién de monocultivos intensivos, con el consiguiente uso de pesticidas y
herbicidas.

Las emisiones de CO, que se producen en el cultivo mas las que se producen en el
proceso industrial resultan ligeramente superiores a las del combustible que puede
substituir el bioetanol con lo que el balance de emisiones de CO, resulta negativo.

El costo de produccién de los biocombustibles casi dobla al del de la nafta o gasoil
(sin aplicar impuestos). Por ello, no son competitivos sin ayudas publicas.
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1.2 Proceso general de obtencidn de bioetanol

-Madera
-Residuos de
poda
-RsU

._____\

o~
/" Fermentacion \

Destilacion

C Hidrolisis )

Figura 1-1. Esquema del proceso general de obtencién de bioetanol.

1.3 Proceso de obtencidn de bioetanol a partir de remolacha

Almacenamiento: las remolachas que se compran e ingresan a la planta son pesadas y
almacenadas en un silo para luego comenzar su transformacion. El tubérculo se puede
almacenar pocos dias, ya que pierde agua y disminuye su concentracion de azlcares. Por lo
tanto sélo se almacena la cantidad adecuada y requerida para el proceso.

Lavado: del almacén de materia prima, las remolachas se cargan a una banda
transportadora que las lleva hasta el tanque de lavado. Aqui ingresan y se ponen en
contacto con una corriente de agua a temperatura ambiente que remueve cualquier
suciedad presente tal como hojas, tierra y otros.

Rebanado: de este tanque de lavado salen dos corrientes. La primera es la corriente de
agua de lavado que contiene todo lo retirado de la materia prima, que luego se acondiciona
y se recircula. La otra corriente son los tubérculos ya lavados, estos se retiran del tanque y
por otro sistema de bandas transportadoras se llevan a hasta una bascula para su pesado.
Una vez obtenida la cantidad requerida para el proceso, sigue su camino por las bandas
hasta llegar a un molino de cuchillas que reduce su tamafio a trozos entre 2,5y 5 cm.

Extraccion: los trozos caen a un tanque por gravedad. En este se realiza el proceso de
extraccion por difusidn, donde la remolacha entra en contacto con agua a una temperatura
de entre 70 -75°C y se extrae entre el 97,5% y el 98% de los azlcares presentes. Los trozos
de remolacha y el agua caliente se alimentan en contracorriente. Una solucién de azucar
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emerge a partir de una de las salidas, mientras que por la otra salen los trozos que ya
pasaron la extraccidn.

Recuperacion de desperdicio: los trozos agotados de la remolacha (pulpa) se prensan, se
secan y se venden como alimento para ganado, debido a que este es rico en fibras
celulésicas y carbohidrato. La solucién de interés para el resto del proceso se refiere como
jugo crudo. Esto contiene el azucar del cerca de 14% y es negro en color.

Filtrado: el extracto obtenido, es separado de los sélidos por medio de un primer filtro en el
tanque y luego es transportado por una cafieria e impulsado por una bomba a un nuevo
tanque para su purificacidon. La purificacion consiste en remover y neutralizar aquellos
compuestos que no son de interés en el proceso y concentrar los azlcares en el jugo.

Hidrdlisis: luego de la remocidn de los sélidos presentes, se realiza una hidrdlisis acida que
permite invertir los azlcares del jugo y preparalos para la fermentacion, esta hidrdlisis se
realiza utilizando H,PO, diluido.

Fermentacion: el jugo es bombeado por una cafieria hasta el fermentador. La fermentacion
es un proceso biolégico y se realiza para convertir la sacarosa en etanol. El organismo
utilizado ampliamente en la industria de produccién de etanol es Saccharomyces cerevisiae
(S. cerevisiae), que es un tipo de levadura. No es el Unico organismo que puede realizar una
conversién de azlcar en etanol, pero hasta el momento, es el mas utilizado a escala
industrial. En condiciones anaerdbicas, esta levadura convierte aproximadamente el 95% de
sacarosa en etanol con un tiempo de residencia de 12 horas aproximadamente. Ademas se
genera glicerol como subproducto, que representa aproximadamente el 1% p/p. Existen
otros subproductos que se limitan controlando las condiciones de fermentacién.

Centrifugacion: se realiza una centrifugacién de la corriente de salida del fermentador para
la separaciéon de levaduras. Este proceso estd basado en la distinta velocidad de
desplazamiento de las particulas en un medio liquido al ser sometidas a un campo
centrifugo. Se diferencia de la sedimentacién en que en ésta sélo actua la fuerza de la
gravedad. La centrifugacion alcanza una mayor efectividad y un menor tiempo de
operacion, pero con costes energéticos mayores.

Destilacidn: la destilacién se lleva a cabo en tres columnas, en la primera se remueve la
mayor cantidad de agua. El etanol producido en esta columna tiene un porcentaje en
volumen de aproximadamente 70%. En la segunda columna se realiza una destilacién
extractiva con un solvente que permita romper el azeétropo de baja temperatura y alcanzar
la pureza requerida que se define segun la reglamentacidn en 99.6 %p/p y en la tercer torre
se recupera el solvente.
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1.4 Datos Macro

La remolacha azucarera (Beta vulgaris) es una planta perteneciente a la familia de las
Chenopodiaceae, con un desarrollo bianual. El primer afio tiene un crecimiento vegetativo, con la
produccion de la parte aérea, la parte cosechable (la raiz) y la acumulacién de la sacarosa, mientras
que el segundo afio desarrolla el aparato reproductor (floracion) en condiciones de zona templada.
Por este motivo, se debe cosechar antes de su floracién, para que la planta no pierda energia
(azucar) en florecer.

Las necesidades de agua de la remolacha son considerables. Se estima que para producir 40
toneladas de raiz el cultivo puede evaporar 7.000 m*/ha de agua, lo que equivale al agua caida en
una lluvia de 700 I/m?. Habitualmente, en zonas secas requiere regadio. La remolacha es propia de
terrenos salinos, e incluso le favorece el aporte de sodio, que absorbe en abundancia. Como norma
general se dice que no es conveniente repetir el cultivo de remolacha sobre remolacha para
disminuir los problemas de plagas y enfermedades, y también para evitar el desarrollo de malas
hierbas, que sean mal controladas con los herbicidas que se suelen emplear.

Se conoce que la remolacha se beneficia de un suelo neutro (pH comprendido entre 6,5 y
7,5). No obstante, se ha comprobado que se desarrolla bien en suelos con un pH comprendido entre
8 y 8,5. Ya en tierras muy calizas se temen trastornos en la absorcidn del hierro, del manganeso v,
sobre todo, del boro.

En Chile se cultiva industrialmente desde el afio 1953. La siembra se efectla entre los meses
de agosto y octubre, y se cosecha a partir de marzo-abril hasta agosto-septiembre.[15]

Se pueden obtener rendimientos entre 80.000 a 100.000 kg/ha de raices, valores que estan
dentro del rango obtenido en otras areas de cultivo (80.000 kg/ha en Andalucia, 100.000 kg/ha en
Chile).

El desarrollo de la remolacha en condiciones normales muestra una formidable fabrica de
fotosintesis, con rendimientos potenciales superiores a los 8.000 I/ha de alcohol.

Las determinaciones de sacarosa en raiz indicaron un contenido entre 18 a 21%. Con estos
valores se estima que se podrian obtener entre 7.000 a 10.000 |/ha de bioetanol en fermentaciones
liguidas o hasta 15.000 I/ha cuando se realizan fermentaciones sélidas. Ademas, en estas Ultimas se
produce una importante disminucién de la masa de residuos, lo cual es muy importante desde el
punto de vista ambiental.
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1.5 Ventajas de la remolacha

Menores costos de producciéon en comparacidon con los procesos que utilizan materias
primas amilaceas o celulésicas. Esto es debido a que la produccidn de bioetanol se realiza
por fermentacién directa, sin hidrdlisis previa, de sus azlcares (sacarosa).

Cultivo versatil: tolera amplio rango de suelos y condiciones climaticas.

Alta productividad en condiciones de buen manejo.

Especie que se puede producir en suelos moderadamente salinos.

Es factible de manejar en rotacidn con cultivos como maiz, cebolla y cereales de invierno.

Produccion de azucar y bioetanol en climas templados, donde no puede producirse cafia de
azucar.

Aprovechamientos de residuos en produccién animal.

A diferencia de los procesos que transforman el maiz en etanol, este no requiere un
tratamiento enzimatico para producir azlcares mas simples a partir de los almidones, lo
que hace el proceso considerablemente mas simple.

1.6 Desventajas de la remolacha

Sus semillas son naturalmente multigérmicas, lo que significa que por cada semilla, se
generan naturalmente multiples frutos denominados utriculos. Por esta razdn sus
dimensiones son muy variables segun la ubicacion que hayan tenido en la inflorescencia
(florecer bajo de la tierra) y se obtiene un menor rendimiento de la superficie sembrada
porque se ralea la tierra. La alternativa a esta problematica es la utilizacién de una semilla
hibrida monogérmica, la cual posee un embrién de mayor tamafio, que origina una plantula
mas vigorosa, la cual mejora tanto la calidad del producto como el rendimiento de la tierra.

Requiere mayor cantidad de agua durante su desarrollo que las otras alternativas.

1.7 Marco Legal para los Biocombustibles en Argentina

Incorporar biocombustibles a los combustibles minerales, diversifica la matriz energética,

sustituye importaciones, genera gran cantidad de empleos sustentables, mejora el balance de
divisas y produce un importante ahorro de los gases de efecto invernadero.

En 1978 se implementd el Plan Alconafta a partir de la caia de azlicar como materia prima.

Se comercializé en 11 provincias, exentas del impuesto al combustible. Debido al alto impacto fiscal
y las malas condiciones econémicas de la época, el programa no prosperé.

En 1998 surgid la resolucion N°419, mediante la misma, se modifica la Resolucién N°

349/93, amplidndose la categorizacion de las empresas elaboradoras y/o comercializadoras,
contemplando todas las modalidades de produccion y/o comercializacion de combustibles y
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derivados de hidrocarburos en el mercado. Se incluye a las empresas elaboradoras de solventes en
la categoria de Responsabilidades del Impuesto a la Transferencia de los combustibles y de igual
modo se incluyen dentro del registro a aquellas empresas que separan gasoil del gas natural y
comercializan dicho producto como tal.

En 2001, para restablecer el programa Alconafta (1981) el gobierno argentino establecio,
con una mayor amplitud de espectro, el Programa Nacional de Biocombustibles (Resolucién
1.076/2001), junto con el Plan de Competitividad del Biodiesel (Decreto 1.396/2001).

En 2006, el gobierno englobd todos los programas y planes establecidos en el 2001 en una
sola Ley de Biocombustibles N° 26.093/2006, para promover un modelo de industria en semejanza
al modelo brasilefio. Se comenzd a promover la produccién de bioetanol, biogas y biodiesel, siendo
éste Ultimo el objetivo principal de la ley que se puso en marcha. Dicha ley se puso en vigencia para
fomentar la produccién de biocombustibles y apoyar el crecimiento de las economias regionales. La
ley establece el régimen de regulacién y promocidn para la produccién y el uso sustentable de los
biocombustibles por un tiempo de 15 afios. Mediante la misma se instauré que la nafta y el gasoil
qgue se comercialicen dentro del territorio nacional, deberian ser mezclados por la destileria o
refineria de petrdleo con hasta 5% de etanol y biodiesel a partir del 10 de enero de 2010.

Posteriormente, en 2008, se puso en vigencia la Ley 26.334/08, con sus resoluciones
1.293/08, 1294/08 y 1.295/08 y 698/09, en la que se fijaron las bases del régimen de promocion de
bioetanol y con ello, los criterios que determinan la factibilidad de los proyectos, la calidad del
etanol y su precio y la asignacidon de cupos de produccién, unido a una serie de incentivos
econdémicos de la que participan como beneficiarias, las tradicionales provincias cafieras (Tucuman,
Jujuy y Salta) como asi también Chaco, Formosa, Misiones e inclusive el norte de Santa Fe.

Actualmente no hay leyes que regulen la implementacién del uso de la remolacha azucarera
como materia prima para la produccién de bioetanol.

Es importante destacar la Ley 26.334/08 vya que tiene como finalidad promover la
produccion del bioetanol utilizando “cortes” provenientes de la cafia de azucar, incentivando a sus
productores e ingenios azucareros en los procesos de fabricacion de bioetanol, con la base
normativa estructural de la Ley nacional 26.093 y regulaciones concordantes. En sus articulos
establece:

e La produccion de bioetanol con el objeto de satisfacer las necesidades de abastecimiento
del pais y generar excedentes para exportacién.

e Que las personas juridicas referenciadas que inicien sus actividades a partir de la vigencia
de la norma, para poder gozar de sus beneficios, deberdn ser personas fisicas de
nacionalidad argentina o bien el capital mayoritario esté integrado por personas fisicas de
igual nacionalidad y que detenten el poder de decision.

En 2010, debido a que la ley instaura el corte de nafta con el 5% de etanol, se produjeron
250 millones de litros de bioetanol. Luego, en 2014, con la resolucién 44/2014, el corte de nafta con
bioetanol aumentd de un 5 a un 10%, dando una produccion de unos 750.000 metros cubicos.
Durante el 2016, la produccién y consumo interno de bioetanol continud creciendo debido a que el
contenido obligatorio de bioetanol anhidro en las naftas fue del 12% (Decreto 543/2016). La
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produccion ese afio fue del orden de 900.000 metros cubicos, con un aporte del 55% de las
destilerias que transforman maiz, y de un 45% de las destilerias que transforman derivados de cafa
de azlcar.

En la actualidad, se pueden producir en el pais, aproximadamente, 1,2 millones de metros
cubicos anuales de bioetanol. Por el momento, no se exporta bioetanol para uso combustible.

Si bien hubo un gran avance legislativo en Argentina, teniendo en cuenta los principios
ambientales y el desarrollo sustentable, auin no existe legislacién vigente que regule otras materias
primas alternas con las cuales también se podria generar bioetanol.

1.8 Usos y aplicacion de productos y subproductos
1.8.1 Bioetanol

Este tipo de biocombustible se utiliza en motores de encendido por chispa, ya sea en estado
puro o mezclado con nafta convencional. El bioetanol puede tener utilidad en:

Fabricacion de ETBE (aditivo aumentador de octanos).

Combustible mezcla (bioetanol-nafta).

Combustible directo (motores especializados que funcionan con bioetanol).
Mezcla directa (bioetanol-diesel).

El uso de bioetanol tiene sus ventajas, entre las que se destacan una mejora en la
biodegradabilidad de la gasolina, reduccién de emisiones téxicas a la atmdsfera, mejora en el indice
de octanos y aumento del calor de vaporizacién y combustion.

Su uso se ha extendido principalmente para reemplazar el consumo de derivados del
petrdleo. Asi es como se ha llegado a la creacion de biocombustibles que sean menos
contaminantes, como el E5, E10 y E85 (gasolina con un 5% de etanol, 10% y 85% respectivamente).
La mayoria de los grandes fabricantes mundiales comercializan automéviles que utilizan este
combustible o una mezcla con menor contenido de bioetanol.

Ademads de ser menos perjudicial para el ambiente que el combustible fésil, otra de las
ventajas del consumo de bioetanol, es que se impulsa la actividad agricola e industrial y se aumenta
el grado de autosuficiencia energética del pais en el que se fabrica.
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1.8.2 Subproductos

Los subproductos generados en la produccién de bioetanol, asi como el volumen de los
mismos, dependen en parte de la materia prima utilizada. En general se pueden agrupar en dos
tipos:

o Materiales lignocelulésicos: tallos, bagazo, etc., correspondientes a las partes estructurales
de la planta. En general se utilizan para valorizacién energética en cogeneracion,
especialmente para cubrir las necesidades energéticas de la fase de destilacién del
bioetanol.

o Materiales alimenticios: pulpa y granos de destileria de maiz desecados con solubles
(DDGS), que son los restos energéticos de la planta después de la fermentaciéon y destilacion
del bioetanol. Tienen interés para el mercado de piensos animales por su riqueza en
proteina y valor energético. La caia de azlcar es la planta mas aprovechable por el bagazo
generado para su combustion y generacién energética. La remolacha azucarera genera, por
su parte, unas 0,75 ton de pulpa por tonelada de bioetanol producido.

La produccién de bioetanol a partir de trigo o maiz genera en torno a 1,2 ton de DDGS por
tonelada de bioetanol. En general, existen dos filosofias alimenticias en cuanto al empleo del DDGS.
Cuando el pienso estd en el 15% o menos de la dieta, el DDGS sirve como una fuente de proteina
suplementaria. Cuando el pienso esta en los niveles mas altos (superior al 15% de la dieta de la
materia seca) su papel primario es como fuente de energia. El DDGS estd compuesto de grasa "en
un 10-15%", de fibra neutra detergente "en un 40-55%", de proteina de crudo (CP) "en un 30-35%"
y de ceniza en un 5%.

Particularmente al referirse al bioetanol sintetizado a partir de remolacha, se obtienen
subproductos de gran importancia tales como la pulps. Estas son el residuo que queda de las
rodajas cortadas después de la extraccion del azlcar. Es un alimento muy rico en agua (95%), por lo
que son prensadas y desecadas para su posterior venta.

Los ganaderos de vacuno de leche son los principales consumidores de pulpa de remolacha,
ya que ésta representa un lactégeno de primera calidad.

Por otro lado, los residuos de biomasa contienen mezclas complejas de carbohidratos,
llamados celulosa, hemicelulosa y lignina. Para obtener los azucares de la biomasa, ésta es tratada
con acidos o enzimas que facilitan su obtencidn. La celulosa y hemicelulosa son hidrolizadas por
enzimas o diluidas por acidos para obtener sacarosa, que es entonces fermentada. Los principales
métodos para extraer estos azUcares son tres: la hidrdlisis con dcidos concentrados, la hidrdlisis con
acidos diluidos vy la hidrdlisis enzimatica.
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1.9 Potenciales clientes nacionales y extranjeros

1.9.1 Clientes nacionales

En un andlisis de la oferta, se puede definir que con una produccién de 100.000 m*/afio se
puede ingresar al mercado como uno de los principales proveedores de las refinerias de petréleo.

En la siguiente tabla se observa el nombre, capacidad y ubicacién de las mismas:

REFINERIAS DE PETROLEO DE ARGENTINA EN 2014

Cap. Nominal

(m*/h)

Propietario

Refineria Bahia
Blanca

Refineria
Campana (ex
ESSO)

Refineria de
Campo Duran

Destileria Dock
Sud-1

Destileria Dock
Sud-2

Refineria La
Plata

Refineria de
Lujan de Cuyo

Refineria de
Plaza Huincul-1

Refineria de San
Lorenzo

211,98

596,20

198,73

8,61

662,44

1.252,02

834,68

172,23

331,22

Bahia Blanca, Prov. de Bs. As.

Campana, Prov. de Bs. As.

Campo Duran, Prov. de Salta

Dock Sud, Prov. de Bs. As.

Dock Sud, Prov. de Bs. As.

Ensenada, Prov. de Bs. As.

Lujan de Cuyo, Prov. Mendoza

Plaza Huincul, Prov. de

Neuquén

San Lorenzo, Prov. de Santa Fé

Petrobras

Axion Energy

Refinor

DAPSA (Destileria
Argentina de
Petrdleo Sociedad
Andnima)

Shell CAPSA (Shell
Compaiiia
Argentina de
Petrdleo Sociedad
Andnima)

YPF

YPF

YPF

OIL
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RENESA 41,40 Plaza Huincul, Prov. de

Neuquén
Refineria de 22,76 Plaza Huincul, Prov. de
Plaza Huincul-2 Neuquén

Tabla 1-1. Refineria en Argentina, afio 2014.

1.9.2 Clientes extranjeros

Petrolera Argentina
(Grupo “Mas
Energia S.A.”)

Petrolera Argentina
(Grupo “Mas
Energia S.A.”)

Entre los clientes extranjeros de mayor consumo de bioetanol se encuentra en primer

puesto, Estados Unidos, con una participacién de mas del 59%; en segundo lugar se encuentra Brasil

con casi el 30%, ambos paises cubren mas del 86% del consumo mundial; en tercer puesto, se

encuentra la Unién Europea, con una demanda importante también.

_ Millones de litros %

EEUU 49.250 59
Brasil 21.319,2 25,5
Union Europea 5.897 7,1
Canada 2.200 2,6
China 2.100 2,5
Otros 2.749,8 3,3
Total 83.516 100

Tabla 1-2. Principales paises consumidores de bioetanol, afio 2011.

Brasil es el principal productor y exportador, destacdndose como el Unico pais que tiene la

capacidad de abastecer la demanda interna y externa de manera simultdnea. Se apuntan como

prometedores clientes extranjeros a EEUU y a los paises de la Unidn Europea.

Dentro de los paises de Europa, Alemania es uno de los principales importadores de

bioetanol. Entre el 2006 y 2011, crecieron fuertemente las importaciones de etanol en la Unidn

Europea y Canada. China se posiciond con una demanda muy cercana a la de este ultimo pais.
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Grafico 1-1. Importaciones mundiales de etanol entre los afios 2006-2011. Fuente en base a datos de Comtrade.
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Grafico 1-2. Principales importadores de etanol, 2011. Fuente en base a datos de Comtrade.



1.10 Principales competidores de los productos y subproductos

El principal competidor a nivel internacional es Brasil debido a que es el mayor exportador
mundial y, ademas, se encuentra en la misma regién que Argentina.

Dentro del mercado local el abastecimiento de bioetanol se da mediante la produccion a
partir de cafia de azucar y maiz. El bioetanol a partir de la remolacha azucarera no forma parte del
mercado ya que no se produce a nivel industrial.

Por su parte, en la Unidn Europea, la Comisién y los Estados Miembros también han
decidido subsidiar la industria, a fin de reducir la dependencia del combustible importado, desde
Rusia y demas paises de los Balcanes.

Existe un gran nivel de concentracién en las exportaciones mundiales. Brasil es el principal
exportador mundial de bioetanol derivado de caiia de azucar, situacidon que en principio y en base a
las proyecciones, no se espera que cambie, en éste sentido se espera que continle incrementando
aun mas no sdlo las cantidades exportadas, sino su participacion.

En el caso de bioetanol de maiz, Estados Unidos es sin duda el exportador por excelencia,
superando la participacién de Brasil, durante el periodo 2011.

Principales exportadores, afo 2011
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Grafico 1-3. Participacion en las exportaciones mundiales de etanol, clasificados por paises. Afio 2011. Fuente: Datos de
Comtrade.

A lo largo de los afos se verifica que las exportaciones mundiales tienden a incrementarse a
un ritmo considerado, impulsadas principalmente por Brasil y Estados Unidos. Esto es consecuencia
del incremento de la demanda de diferentes paises, quienes mediante politicas nacionales, apoyan
el uso de los mismos como una de las estrategias que sirven para elevar la seguridad energética y
mitigar el cambio climatico.
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En general, segln proyecciones realizadas por el “Banco Nacional de Desenvolvimento
Econdmico e Social y el Centro de Gestao e Estudos Estratégicos” de Brasil, se proyecta un mercado
creciente para el bioetanol, ain cuando las condiciones de los distintos participantes del comercio
internacional, son diferentes. En términos globales se llegd a un escenario que logra un cierto
equilibrio entre la oferta y la demanda, en el 2015.

En Europa, la meta de un corte en los combustibles con bioetanol fue de un 5% en 2010y
de un 7,5% en 2015. En Brasil, la demanda interna esta en fuerte expansién y puede ser abastecida
por la produccién local, con un gran potencial en la participacién activa del mercado internacional
de bioetanol.

Japén y China, y potencialmente Australia y Nueva Zelanda, de acuerdo con observaciones
realizadas, pueden llegar a ser los grandes importadores de etanol en la regidn. India, Indonesia y
Tailandia pueden estar en la posicidon de exportadores, aunque seguramente sin la misma capacidad
que Brasil.

Con relacién a Africa, las incertidumbres son muy grandes, pero se puede imaginar un
crecimiento moderado del mercado interno, con alguna posibilidad de exportacién al mercado
europeo, si éste se expandiera en un ritmo mas acelerado.
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Plantas/Empresas Capacidad: produccion de etanol (m?/afio)

Plantas que utilizan maiz

Promaiz (alejandro Roca, Pcia. Cba.) Bunge y 145.000
aceitera Gral. Deheza)

ACA Bio (Villa Maria, Pcia. Cérdoba) 145.000
Diaser (Pcia. San Luis) 82.500

BIO 4 (Rio Cuarto, Pcia, Cordoba) 82.000
Vicentin (Avellaneda, Pcia. Santa Fé) 60.000
Total Capacidad de produccion Argentina 514.500

usando maiz

Plantas que utilizan cafna de aztcar

Companiia Bioenergética La Florida S.A. (La 150.000
Florida, Tucuman)

Bio Ledesma S.A. (Libertador San Martin. 64.000
Ledesma, Jujuy)

Alconoa SRL (El Tabacal Oran, Salta) 51.000

Bioenergia La Corona S.A. (Concepcion, 44.550
Tucuman)

Bioenergia Santa Rosa (Ledn Rouges, Tucuman) 40.000

Biotrinidad S.A. (Villa Trinidad, Tucuman) 30.000

Energias Ecoldgicas del Tucuman (Santa 25.100

Barbara, Tucuman)

Rio Grande (La Mendieta, Jujuy) 29.700
Bio San Isidro SA (Campo Santo, Salta) 16.500
Total capacidad de produccion Argentina 450.850

usando cafia de aztcar

Tabla 1-3. Capacidad de produccidn tedrica de las plantas industriales de bioetanol argentinas.
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1.11 Precio y disponibilidad de principales materias primas

1.11.1 Maiz

La intencion de superficie sembrada de maiz para la campafia 2016/17 fue de 5.7 millones
de hectdreas, lo cual expresa una suba del 18% sobre el area maicera nacional cultivada en el ciclo
anterior.

Se cotizd la tonelada de maiz de la campafia 2016/2017, en USS 165 para la zona del Gran
Rosario; USS 162 para Bahia Blanca, y en USS 155 para Necochea.

1.11.2 Cafia de azucar

Actualmente, en nuestro pais, hay 365 mil hectdreas de cafiaverales cuya produccién se
destina a 23 ingenios que elaboran azlcar y 16 destilerias que obtienen alcohol destinado a mezclas
con naftas.

En el afio 2016 se establecié en USS 45 la tonelada de cafia de aztcar convencional y en USS
52 la orgénica, mas el porcentaje de dulzura. Estos valores representan un incremento del 25% en
relacién al precio de la campafia 2015.

Productores cafieros y autoridades del Instituto de Fomento Agropecuario e Industrial (IFAI)
acordaron el nuevo precio de la cafia de azucar para la zafra 2017: USS 67 la tonelada del producto
convencional y USS 73 para la tonelada de la cafia organica.

1.11.3 Remolacha

En nuestro pais no se destinan hectdreas para la siembra de remolacha azucarera de
manera representativa.

En el mundo hay 56 paises que la cultivan, distribuidos especialmente en Europa y América,
con superficies que varian de un minimo de 265 ha en Mali a 80.0000 ha en Rusia (no
necesariamente utilizada para la produccién de bioetanol).

En Espafia se encuentra que el precio de esta materia prima es de USS 35 por tonelada,
mientras que en Chile es de USS 50 por tonelada.
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1.11.4 Otros

Otra alternativa a las cosechas dedicadas a fines energéticos, son los materiales
lignoceluldsicos. Estos ofrecen un mayor potencial para la produccién de bioetanol, el uso de
residuos de procesos agricolas, forestales o industriales, con alto contenido en biomasa. Estos
residuos pueden ir desde la paja de cereal, pasando por los Residuos Sélidos Urbanos (RSU) o las
cascaras de cereal o de arroz. Los residuos tienen la ventaja de su bajo coste, ya que son la parte no
necesaria de otros productos o procesos, salvo cuando son utilizados en la alimentacién del ganado.

Los RSU tienen un alto contenido en materia organica, como papel o madera, que los hace
una potencial fuente de materia prima, aunque debido a su diversa procedencia pueden contener
otros materiales cuyo pre proceso de separacidon incremente mucho el precio de la obtencién del
bioalcohol.

Puede utilizarse materia prima de desecho en la produccidn de vinos asi como también los
resultantes de la fabricaciéon de bioetanol. Esto constituye lo que se llama biomasa y depende de
cada regidn y proceso en particular, por lo que debe analizarse cada caso por separado.

Volumenes anuales consumidos en el pais y en el exterior

Materia prima Consumo en millones de

litros

Argentina Cafia de azucar, maiz, sorgo 116,06
azucarado, residuos
lignocelulésicos

Bolivia Cafia de azucar s/d

Brasil Cafia de azucar, residuos 22.162,13
lignoceluldsicos

Chile Caia de azucar, sorgo, trigo, s/d
papa, remolacha, nabo
forrajero, residuos
lignoceluldsicos

Colombia Cafia de azucar, mandioca 278,54
Costa Rica Cafia de azucar 29,01
Cuba Cafia de azucar 17,40
Ecuador Cafa de azucar 11,60
El Salvador Cafia de azucar s/d
Guatemala Cafia de azucar s/d
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Honduras Cafia de azucar s/d

Jamaica Cafia de azucar 58,03
Nicaragua Caia de azucar s/d
Panama Cafa de azucar s/d
Paraguay Cafia de azucar, maiz, arroz, 127,66

sorgo, arroz, mandioca, nabo
forrajero. residuos
lignocelulésicos

Peru Cafia de azucar, Sorgo 29,01
Trinidad y Tobago - s/d
Uruguay Cafia de azucar, maiz, arroz, 5,80

sorgo, sorgo azucarado,
boniato, residuos
lignoceluldsicos

Total 22.835,28

Tabla 1-4. Consumo de bioetanol de América Latina y El Caribe, afio 2010.
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Grafico 1-4. Produccion y Consumo mundial de Bioetanol entre los afios 2000-2010.

Se analiza en forma conjunta produccién y consumo, a lo largo de la Ultima década, se
muestra una importante tendencia creciente (Grafico 1-4), asimismo se observa una brecha entre
una curva y la otra, que se mantuvo casi constante, con una produccién que supera levemente al
consumo.
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1.12 Precios en el mercado interno y externo

Precios y politicas publicas

Los precios de Bioetanol vigentes en el mercado interno desde el 21/11/2017 hasta el
31/03/2018 se muestran en la siguiente tabla:

PRECIOS DE BIOETANOL SEGUN RESOLUCION MEYM 449-E2017 [$/L]

Bioetanol a base de cafia de azucar Bioetanol a base de maiz

15,608 12,193

Tabla 1-6. Precios de bioetanol Argentina, afio 2018.

Respecto al mercado mundial se puede observar la siguiente tendencia entre los afios 2000
y 2011.
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Grafico 1-5. Evolucién del precio mundial del etanol entre los afios 2000 y 2011.
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1.13 Capacidad de produccion instalada en el pais y a nivel mundial

A nivel Nacional se puede observar la produccién que se ha logrado desde el 2009 al 2017
para hacer un paralaje con la capacidad instalada:

Produccion y Ventas de Bioetanol
Foente: ABRisteric o8 ERergia g ABREria
En metros cibicos

Datos anuales y mensuales

BIDETANOL TOTAL BE DE MAIZ BE DE CARA DE AFOCAR
¥YENTAS ¥YENTAS ¥YENTAS
PERIODO | PRODUCCION e PRODUCCION e PRODUCCION Tl

2003 23,297 2664 23,297 2664
2010 124,930 117,806 124,930 17,808
201 173623 165,392 III IZI 173623 165,392
2012 250,483 237843 20,500 17,395 223,989 220,448
2013 472,380 474,762 167 594 169,143 304,788 305,609
2014 ET1121 EE3.102 371267 364,900 299,864 298,202
2015 215,408 803633 473,265 475,570 36144 328,089
2016 839,945 910,831 433837 430,525 400,109 420,366
2017 [7) 1105107 1076875 551964 550,744 BE3.143 526,131

Tabla 1-7. Produccién y ventas de bioetanol total, producido a partir del maiz y a partir de la cafia de azGcar en m®.

Si bien en el corto y mediano plazo se espera que la demanda interna de bioetanol crezca
por un aumento en el consumo de naftas, en el largo plazo, el panorama es distinto. Dependera
fuertemente de las politicas adoptadas y la inversién que el gobierno destine para fomentar el
crecimiento del sector y generar una cantidad de empleos significativa para toda la regién.

A nivel mundial:

Materia prima Produccion en millones de

litros

Argentina Caia de azucar, maiz, sorgo 121,86
azucarado, residuos
lignoceluldsicos

Bolivia Cafia de azucar s/d

Brasil Cafia de azucar, residuos 28.203,41
lignocelulésicos

Chile Caiia de azucar, sorgo, trigo, s/d
papa, remolacha, nabo
forrajero, residuos
lignocelulésicos

Colombia Cafia de azucar, mandioca 278,54
Costa Rica Caina de azucar 29,01
Cuba Cafia de azucar 17,40
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Ecuador Cafia de azucar 11,60

El Salvador Cana de azucar 0
Guatemala Cafia de azucar 174,09
Honduras Cafia de azucar s/d
Jamaica Cafia de azucar 116,06

Nicaragua Cafia de azucar 0
Panama Cafia de azucar s/d
Paraguay Cafia de azucar, maiz, arroz, 127,66

sorgo, mandioca, nabo
forrajero. residuos
lignocelulésicos

Peru Caia de azucar, Sorgo 98,65
Trinidad y Tobago - 0
Uruguay Cafia de azucar, maiz, arroz, 5,80

sorgo azucarado, boniato,
residuos lignoceluldsicos

Total 29.184,13

Tabla 1-8. Produccion de bioetanol de América Latina y El Caribe, afio 2010.

La produccion mundial de bioetanol clasificada por paises (Tabla 1-8), corrobora lo

que se viene sosteniendo anteriormente, a Estados Unidos y a Brasil como principales productores.
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Produccion mundial biocombustibles
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Gréfico 1-5. Produccién mundial anual de biocombustibles entre los afios 2009-2011.

Como muestra el Grafico 1-5, desde el afio 2000 la produccion de biocombustibles ha
crecido a un ritmo anual promedio de casi el 20%. En el afio 2010, el 82% corresponde a bioetanol y
el 18% restante a biodiesel. En el caso particular del bioetanol, a partir del 2008, se ha convertido en
el biocombustible mas utilizado en el sector del transporte a nivel mundial. Su produccién ha
crecido durante los ultimos veinte afios a una tasa del 9% anual.

1-14 Locacidn de la planta de bioetanol

Se propone situar la planta en San Juan. Si bien aln no hay plantaciones, INTI, (Instituto
Nacional de Tecnologia Industrial) realizd investigaciones[14] acerca de sus prometedoras
condiciones de cultivo en la regidn, por su clima arido y por ser una zona bajo regadio. Esta
situacidon hace mas rentable la produccién de bioetanol por la disminucién de los costos de materia
prima, y mas aun al utilizar semillas monogérmicas, anti plagas, permite extender el periodo de
cosecha. Por lo tanto se decide operar la planta diez meses al aio.

Como el cultivo estd destinado a elaborar bioetanol, se debe sacar el maximo provecho de
las raices de la remolacha, y para lograrlo se debe evitar que la planta destine la energia de la raiz
en producir flores, se cosecha antes de su etapa de floracion.

Este tubérculo tolera un amplio rango de suelos y condiciones climdticas. Ademas, la
remolacha es propia de terrenos salinos, como los de esta provincia, ya que absorbe sodio en
abundancia. Otra ventaja de los suelos sanjuaninos es que presentan un pH entre 7 y 8, muy
favorable para la planta.

Histéricamente el cultivo de la remolacha azucarera se realizaba de manera muy favorable
en San Juan, hace mas de 80 afios tenia esplendor en la Colonia Fiscal, Sarmiento, con "La Azucarera
de Cuyo S.A", la cual cerrd al poco tiempo por presiones politicas y econdmicas de los duefios de los
ingenios de cafia de azucar del norte argentino. No les convenia la propagacidon de un cultivo que
tenia el doble de rendimiento en azlcar que la cafia que crecia en Tucuman, Salta y Jujuy.
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Se decide que la locaciéon de la planta sea en un parque industrial en las inmediaciones del
sector de cultivo. Algunas propuestas para la instalacién de la planta dentro de la provincia de San
Juan son en los departamentos de Sarmiento, San Martin y Jachal, ya que sus caracteristicas
concuerdan con lo explicado anteriormente.

Por otro lado, la ubicacién de la planta en dicha provincia presenta la ventaja de la cercania
con Chile y los cruces fronterizos que posibilitan el comercio tanto de materia prima de ser
necesario (chile es productor de la misma), como la exportacion del producto final.

1.15 Justificacion preliminar del proyecto

La industria de los biocombustibles ha crecido a nivel mundial durante los Ultimos veinte
afios, como consecuencia de las decisiones gubernamentales de alentar su utilizacion como
complemento de las energias no renovables, lo cual ha ido acompafiado de politicas de subsidio a
su produccién. Se destaca que la produccién mundial de bioetanol estd mucho mas adelantada que
la de biodiesel, asi como su comercio internacional.

Argentina posee una alta dependencia a los hidrocarburos donde el mayor consumo
corresponde al gas con un 52% y el menor al petréleo, con un 35%. Por esto, los biocombustibles se
presentan como sustitutos amigables con el medio ambiente. Con su uso, se disminuye en gran
medida las emisiones de carbono que producen el calentamiento global. Para solucionar esta
problematica, el pais cuenta con un sin fin de recursos naturales y tecnologia desarrollada para
producir estos biocombustibles. Desarrollar este tipo de actividades no solo impacta positivamente
sobre el medio ambiente, sino que también genera un crecimiento del sector agropecuario y
econdmico regional, el incremento de puestos de trabajo, una balanza comercial positiva, como asi
también la diversificacion de la matriz energética del pais.

Las politicas ecoldgicas avanzan en pos de disminuir el impacto ambiental que genera el uso
de los combustibles fdsiles. Su evolucidn, conlleva a un mayor requerimiento porcentual de
bioetanol en la composicion de las naftas. Tal es asi que hoy dia se podria estar hablando de
combustibles E100 si no fuera por las trabas impuestas desde el sector petrolero en su afan de
continuar beneficiandose econémicamente.

En este contexto, la instalacién de una planta que produzca bioetanol a partir de remolacha
azucarera como materia prima, resulta posible por dos motivos: una inminente suba en la demanda
del producto a mediano plazo, y las ventajas que presenta el tubérculo ante las otras alternativas
vistas anteriormente.

Por otro lado el desarrollo de la industria presenta limitaciones en el sector agricola, y
depende fuertemente de las futuras politicas adoptadas por el estado para promover el desarrollo
del cultivo de la remolacha y aumentar sustancialmente la produccidn de bioetanol y situarse como
importante productor a nivel mundial.
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CAPITULO 2: Anélisis de la
reaccion (bio) Quimica.

En el siguiente capitulo, se contrastaron los resultados presentados en un trabajo de
investigacion con el modelo de Monod. El mismo es una adaptacidn del mecanismo de Michaelis
Menten, que tiene en cuenta la dindmica de crecimiento de las levaduras utilizadas en el reactor
quimico. Los resultados se ajustaron al modelo pudiéndose obtener asi los parametros cinéticos
representativos.

Se analizé el efecto de las variables relevantes para la fermentacion como el pH vy la
temperatura de trabajo, siendo los valores optimos para realizar el proceso 5 y 28°C
respectivamente para una presion de 1 atmosfera, valores que favorecen la fermentacion.

Se realizd una comparacion cualitativa de las distintas alternativas de produccion de
bioetanol, al abordar el analisis a partir de las distintas categorias de la materia prima (primera,
segunda y tercera generacion).

Se determind que la reaccién es levemente exotérmica y al estar involucrados
microorganismos vivos (levaduras), se requiere en el disefio un control exhaustivo de la
temperatura. Por otra parte se decididé trabajar con un tanque o sistema de tanques agitados en
serie de manera continua.
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2.1 Introduccion

En el siguiente capitulo se estudia la etapa de fermentacién del proceso de produccion de
etanol a partir de la sacarosa extraida de la remolacha azucarera. En la misma, la reaccion que tiene
lugar, involucra microorganismos llamados levaduras. Estos son los portadores de las enzimas que
catalizan la reaccién de formacién de etanol.

Se estudia la cinética y la termodinamica de la reaccién. Para esto, se elige en base a
bibliografia un modelo que sea representativo de las reacciones que ocurren dentro del
fermentador (incluyendo el crecimiento microbiano) y se analizan los factores mas importantes que
influyen sobre la misma.

Se establecen las condiciones &ptimas operativas, asi como también los productos,
subproductos e intermediarios de reaccién, al mismo tiempo que se comparan las distintas
alternativas existentes para la sintesis del producto deseado.

2.2 Fermentacion

La fermentacion alcohdlica es el proceso de conversiéon de la glucosa en etanol, por la
accién de microorganismos. Esta transformacidn se produce a través de una compleja secuencia de
reacciones que puede expresarse, desde el punto de vista tecnolégico, por la siguiente ecuacion:

CH

6" 12

Oy ————« 2 CH,-CH,-OH + 2 CO, + Calor

En la practica, el rendimiento real en etanol es menor que el valor tedrico, ya que
aproximadamente un 5% de glucosa es utilizado por el microorganismo para producir nuevas células
y otros productos de su metabolismo.

Los microorganismos generalmente empleados son las levaduras, hongos unicelulares
ampliamente distribuidos en la naturaleza. Los mas utilizados en la fermentaciéon alcohdlica son los
de la familia Saccharomyces (S. cerevisiae).

Las principales variables que describen el proceso de fermentacién son concentracidn de
sustrato (azUcar), tolerancia al etanol, temperatura, pH y oxigeno.

2.2.1 Andlisis de variables relevantes en la fermentacion

Aumentar la concentracién de sustrato tiene un efecto positivo en la reaccidon hasta un
limite maximo, cuando ocurre la inhibicidn por el producto. La tolerancia depende de la naturaleza
de la levadura, en la mayoria de los caso resisten hasta concentraciones de 10% madsico de
producto.

La temperatura se debe mantener en un rango determinado para obtener una
fermentacion dptima. En la mayoria de los casos, el crecimiento maximo de levadura se obtiene a
28 - 30°C, con rendimientos de alcohol superiores al 90%. Dado que el proceso de fermentacion es
exotérmico se deben proporcionar instalaciones de enfriamiento.
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El pH afecta la tasa de produccién de etanol, el crecimiento de la levadura, la formacién de
subproductos y contaminacidn bacteriana. La fermentacién de azucar por levadura es relativamente
insensible a valores de pH entre 3,5 y 6. Para suprimir el crecimiento bacteriano, el pH deberia
mantenerse por debajo de 5. Aunque tedricamente el oxigeno deberia estar ausente en la
fermentacion anaerdbica, la presencia de cantidades pequefias y controladas es necesaria para
garantizar la supervivencia y el crecimiento de la levadura.

En la propuesta planteada de produccién donde la preparacion del jugo concentrado y
fermentacion ocurren en el mismo reactor, se debe tener en cuenta que es necesario mantener un
pH acido.

El rendimiento tedrico estequiométrico para la transformacién de glucosa en etanol es de
0,511 g de etanol y 0,489 g de CO, por 1 g de glucosa. Este valor fue cuantificado por Gay Lussac. En
la realidad es dificil lograr este rendimiento, porque como se sefialé anteriormente, la levadura
utiliza la glucosa para la produccidon de otros metabolitos. El rendimiento experimental varia entre
90% y 95% del tedrico, es decir, de 0,469 a 0,485 g/g. Los rendimientos en la industria varian entre
87 y 93% del rendimiento tedrico (Boudarel, 1984).

Otro parametro importante es la productividad, la cual se define como la cantidad de etanol
producido por unidad de tiempo.

2.3 Modelado de la reaccion de fermentacion

Para modelar nuestro proceso se utiliza la cinética propuesta en el libro[11], para la
reaccion de sintesis de bioetanol a partir de glucosa a 28°C, 1 atmdsfera y pH 5. La misma es una
adaptacién del mecanismo de Michaelis-Menten donde se tiene en cuenta la dinamica de
crecimiento microbiano. Dicho modelo es el de Monod.

Para un sustrato de concentracion igual a la utilizada en el trabajo de investigacién[8], se
usa una concentracién de levadura semejante a la propuesta anteriormente y se encontraron
resultados satisfactorios al analizar la tendencia de las curvas de concentracion de producto, de
sustrato, de velocidades de formacion, de consumo de reactivos y productos dentro de las primeras
15 horas. Cabe aclarar que para nuestro proceso el analisis de interés es para tiempos menores a 12
horas de fermentacién, ya que después de ese tiempo disminuye la velocidad de formacién de
producto. Esto esta directamente relacionado con el hecho de que la velocidad de crecimiento de
microorganismos llega a su maximo para este tiempo, luego del cual comienza a disminuir.

A continuacién se presentan las ecuaciones que describen la dindmica de la fermentacidn
segln Monod. Las mismas representan los balances de masa para los reactivos y productos que
constituyen la reaccidn:
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Cp) 052 Cc(+Cs(t)
LCAt) = Py # (1 = L) SLED — kd 5 Ce(r)

Cp)\0-52  Ce(n«Cs(t
LS = tar(= Vo) x (1= BB 5 GiE = my x Ce()

Cp() 052 Ce()=Cs(1)
ﬁcp(l‘) = ch * Wiy * (1 - _C%ZZ)) kcs+Cs(j)

Donde:

- C=concentraciones

- Cpd= Cp*= concentracion de producto a la cual todos los metabolitos dejan de
crecer=93 g/dm?.

- pmax= maxima velocidad de crecimiento especifico de levaduras= 0,169 1/h.

- ks= constante de Monod= 1,7 g/dm?.

- kd= constante de velocidad especifica a la cual las células dejan de crecer= 0,01 1/h.

- mz=masa de sustrato consumido para el mantenimiento/(masa de células.tiempo).
m,= 0,03 gramos sustrato/gramos de células.hora.

- Y= masa de producto formado/masa de células consumidas=5,6.

- Y, =masa de producto formado/masa de sustrato consumida= 0,45.

- Y =masa de células formadas/masa de sustrato consumida= 1/Y_= 0,08.

Se utiliza un software de resolucién por métodos numéricos, Mathcad, y con la herramienta
Odesolve, se obtiene la siguiente variacidn de concentracion de reactivos y productos en funcién del
tiempo, siendo:

CCc: concentracion de levadura.
CCs: concentracion de sustrato.
CCp: concentracion de etanol.
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Gréfico 2-1. Variacion de concentraciones (g/1) vs tiempo (hs).

Se toman como concentraciones iniciales 136,43 g/l de sustrato y 2,2 g/l de levadura. Se
grafica las concentraciones de producto estimadas y se comparan con los resultados
experimentales:

100, T T
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Grafico 2-2. Concentraciones de productos (g/l.hs) vs tiempo (hs).

Donde la curva roja representa la concentracién de producto con la aproximacién del
modelo de Monod vy la curva azul corresponde a las concentraciones experimentales de producto
obtenidas en el trabajo de investigacidon antes mencionado.

Como se puede ver en el grafico 2-2, el ajuste es bueno para tiempos menores a 10 horas
obteniendo un error absoluto del 2,97% para la produccidn de bioetanol, y aceptable para tiempos
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posteriores con errores del orden del 13%. Ante un resultado satisfactorio de la utilizacién del
modelo planteado, se decide avanzar en el disefio con el modelo anterior.
2.4 Parametros termodinamicos

Para la obtencion de los pardmetros termodinamicos se requiere conocer los valores de
entalpia de formacién estandar (a 25°C y 1 atm), 4G, al igual que la energia de activacion y el factor
pre-exponencial[13] y con ello se calcula la entalpia de formacidn de la reaccidén a 28°C a partir de
las siguientes ecuaciones:

Hi:Hofi + Cp*(Tfinal_T

inicial )

AHp = (o, « H )= oy x H

producto i reactivo i )

y con la ecuacion AG= 4H - T.AS se llega al valor de 4S.

Los resultados se resumen en la siguiente tabla:

Parametros termodinamicos y cinéticos | Valor

Entalpia AH a 28°C (KJ/mol) -67,42
Entropia AS a 28°C (KJ/mol.K) 1,14
Energia libre de Gibbs AG a 28°C (KJ/mol) -410,59
Energia de activacion Ea (cal/mol) 154.10*
Factor pre-exponencial 4,5.10%

Constante cinética de Monod ks (g/dm?) 1,7

Tabla 2-1. Parametros termodinamicos.

De lo anterior se concluye que debido a que la reaccidon es levemente exotérmica y estan
involucrados microorganismos vivos (levaduras), se requiere tener en cuenta en el disefio un control
exhaustivo de la temperatura.
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2.5 Alternativas de produccion de bioetanol

El bioetanol puede obtenerse a partir de distintos tipos de materias primas. Estas
alternativas se agrupan en las siguientes categorias: primera, segunda y tercera generacion.

2.5.1 Bioetanol de primera generacion

Proviene de cultivos que pueden ser empleados también para la alimentacién humana o
animal y que se procesan a partir de los métodos que tradicionalmente se han empleado para
producir alcohol. Los cultivos adecuados son los que tienen altas concentraciones de azucares,
como la cafia de azucar, el sorgo dulce o la remolacha; o altas concentraciones de almidones, como
el maiz, la yuca o la papa.

El almiddn se convierte en azlcares mediante un proceso enzimatico a altas temperaturas.
En ese caso, los azlcares liberados son fermentados con levaduras, y el jugo resultante sufre
destilacién para la purificacién del bioetanol.

Si se considera la produccion a base de azlcares, como es nuestro caso con la remolacha
como materia prima, o la alternativa de la cafia de azlcar, el proceso es mas sencillo e implica una
etapa menos. En general, el proceso se basa en la extraccidn de los azucares (por medio de la
molienda o de la difusion), que pueden seguir directamente hacia la fermentacion. Tras la
fermentacion, se destila, asi como en el caso de la produccién basada en almiddn.

-

Biomasa azucarada Biomasa amilicea Biomasa celulésica

{cafa, remolacha) (maiz, trigo, mandioca) {en desarrallo)

‘ Trituracidn ‘ Trituracidn

Extraccion por * +

presiin o difusitn

Hidrdlisis dcida o
enzimadtica

Hidrdlisis enzimdtica

Solucién azucarada fermentable
‘ Fermentacion ]
l Destilacidn I

hN

Figura 2-1. Rutas tecnoldgicas para la produccién de bioetanol.
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2.5.2 Bioetanol de segunda generacion

Es el que se produce a partir de materias primas que pueden convertirse en celulosa, como
los residuos de la madera, o de cultivos alimenticios como los desechos del maiz y el trigo o el
bagazo de la cafia de azucar. Su procesamiento requiere de tecnologias avanzadas y aunque ya hay
algunas plantas productoras en el mundo, todavia esta en fase experimental.

Para obtener azucares es necesario pretratar el material de forma de romper la matriz de
lignina que cubre a los polisacaridos. Con el material pretratado, se afiaden enzimas celuloliticas
capaces de romper los enlaces B- 1,4-glucosidicos de la celulosa de forma de obtener glucosa. Una
vez hidrolizado el material, los azlcares pueden ser fermentados por distintos microorganismos,
dependiendo de su estructura y convertidos en etanol, para luego ser destilado. La lignina sobrante
del proceso como material sélido puede ser sometida a combustion para la generacidon de
electricidad, o bien, puede ser procesada para la sintesis de distintos biomateriales. Las tecnologias
para la obtencién del bioetanol a base de materiales lignocelulésicos comprenden la hidrdlisis de los
polisacaridos de la biomasa en azlcares fermentables y su posterior fermentacion para la
produccion del bioetanol.

— | | il
ice|ulosa
] ¥
‘ p Turbina a ga Eletricidad
g : ]
l - Turksi il S—
“ A

Figura 2-2. Proceso de produccion de etanol por medio de la hidrdlisis de la biomasa.

2.5.3 Bioetanol de tercera generacion

Proviene de fuentes especificamente cultivadas para producir biocombustibles, como las
algas marinas. Aunque son las que prometen una mayor productividad para generar bioetanol, aun
se encuentran en fase experimental y no estdn listas para producir bioetanol en cantidades
industriales de una manera rentable.

Para su obtencidn se realiza un pretratamiento de las macroalgas. La celulosa de las algas
es un producto llamativo para ser aprovechado como materia prima en la fabricacion de bioetanol.
El paso critico en su conversiéon a etanol implica la degradacién de los polisacaridos a azucares
fermentables en un proceso de sacarificacion. Los estudios se han enfocado en desarrollar
pretratamientos de la biomasa con el fin de gue esta sacarificacién sea mas facil y de esta forma

! Materia orgénica de origen vegetal o animal, incluyendo los residuos y deshechos orgénicos, susceptible de ser

aprovechada energéticamente.
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lograr un mayor rendimiento en el proceso. El objetivo principal del pretratamiento es disminuir el
grado de cristalinidad de la malla de polisacdridos que conforma la pared celular y de esta forma
hacerlos mas susceptibles para la sacarificacion.

Otra alternativa en la produccién de bioetanol, es variar la enzima (levadura) que se utiliza
en el proceso de fermentacién. Saccharomyces cerevisiae, es la especie de levadura usada con
mayor frecuencia, pero existen diversos estudios que comprueban la produccién de alcohol por
otros tipos de levaduras y algunas bacterias como Zymomona mobilis, pero su explotacién a nivel
industrial es minima.

2.6 Subproductos y desechos aprovechables de la obtencion de bioetanol

La produccién de bioetanol consta de varias etapas. Sus subproductos y desechos
aprovechables se obtienen en la preparacion de la materia prima y posteriormente en el
fermentador.

Durante la preparaciéon de la materia prima se obtiene del deshojado, las hojas y cuello de
la remolacha que constituyen un buen alimento para el ganado.

La pulpa, que es el residuo que queda de las rodajas cortadas después de la extraccion del
azucar, es un alimento que se prensa y seca para ser vendido a agricultores. Los ganaderos de
vacuno de leche son los principales consumidores de pulpa de remolacha, ya que ésta representa
un lactégeno de primera calidad.

Del proceso de fermentacidn se obtiene un resto de aceite de fusel, que contiene sobre
todo alcohol propilico, alcohol isobutilico y en especial el alcohol amilico (n-pentanol). Este ultimo, a
su vez, puede generar alquenos con cinco atomos de carbono, los que, a través de la polimerizacion,
pueden formar naftas, kerosene, gasoil y lubricantes. También es posible obtener de esta manera el
isopreno del amileno, y con él, caucho artificial.

Otro subproducto es el glicerol. Su produccidon dentro del fermentador depende de un
fendmeno llamado estrés osmoético. Este ocurre en los reactores cuando la concentracién de
azUcares o sales es elevada. Cuando el estrés es elevado en nuestro reactor, se reduce el
rendimiento de la fermentacion de etanol debido a que aumenta la produccidn de glicerol.
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2.7 Intermediarios de reaccion

La principal reaccién quimica en la fermentacién consiste en convertir el monémero basico
hexosa en etanol y dos moléculas de didxido de carbono.

El didxido de carbono generado es de vital importancia. La fermentacidn se lleva a cabo de
manera anaerdbica, y la presencia del mismo en la superficie del reactor a escala industrial,
desplaza el oxigeno y garantiza esta condicion.

El proceso pasa por la formacién del piruvato intermedio CH,-, CO -, COO -, que ademas se
descarboxila en acetaldehido, y se reduce finalmente a etanol. La reaccidén tiene lugar sélo en
condiciones anaerdbicas (sin oxigeno), de lo contrario, la completa oxidacién a didxido de carbono y
agua tiene lugar.

La produccidn de etanol por levaduras se caracteriza por una alta selectividad y baja
formacion de subproductos.

El flujo de la fermentacidon se somete a separacion liquido/sélido por filtracion o por
centrifugacion.

2.8 Estructura preliminar de reactores

En esta etapa del estudio, se fija que la produccidon de bioetanol esperada por nuestra
planta es de 100.000 m®/afio.

Como primer criterio de decisién, se descarta la alternativa del uso de un reactor
discontinuo (batch), debido a la baja productividad y los altos costos de operaciéon de estos
reactores a esta escala. Se opta entonces, por un reactor, o sistema de reactores, que opere de
forma continua.

En el capitulo 5 se analiza la alternativa de utilizar mas de un tanque en serie para optimizar
el proceso. El fermentador que se utiliza se denomina biorreactor, que es un recipiente de forma
cilindrica, de acero inoxidable, equipado con sistemas de medida y control de temperatura, pH y
caudales de entrada de los reactivos y las salidas del cultivo fermentado, la evacuacién del aire,
diéxido de carbono y levaduras en exceso. Consta de un motor que permite agitar el liquido
evitando la formacién de gradientes de concentracion y temperatura.

A partir del modelado, se logra obtener una aproximacién de los pardmetros cinéticos, que
ajustan a experiencias realizadas a escala de laboratorio en trabajos de investigacién. Seria mas
acertado posteriormente obtener datos a escala piloto, para lograr una mejor aproximacién a los
valores finales.Para estimar las dimensiones del reactor se debe contar con el dato de tiempo de
reaccion necesario en el fermentador a escala industrial y las concentraciones y caudales de la
alimentacidn. Si sélo se dispone de informacién de experiencias de laboratorio, se debe contemplar
el cambio de escala.

En conclusién, se decide trabajar con un tanque o sistema de tanques agitados en serie de
manera continua. El disefio del mismo se realiza en el capitulo 5.
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CAPITULO 3: AndlLisis de
pre/post tratamientos y
separaciones.

Debido a la existencia de un azedtropo de bajo punto de ebullicidn con una concentracién
inferior a la deseada de etanol, se analizaron las distintas alternativas existentes para alcanzar el
requerimiento.

Se decidié utilizar una destilacion simple hasta llegar a la concentracién cercana a la
azeotrépica por cabeza. Ese caudal se alimenta a una segunda torre donde se adiciona el solvente
de la extraccién para romper el azedtropo y lograr deshidratar el alcohol hasta su requerimiento. La
configuracion clasica de esta técnica comprende el uso de dos columnas de destilacion posteriores a
la destilacion simple. La primera conocida como columna de destilacidon extractiva y la segunda
columna de regeneracion del solvente.

A partir de las curvas de residuo se selecciond la glicerina como solvente extractor. Estas
curvas sirven, en definitiva, para indicar que estos solventes “rompen” el azedtropo y permite
obtener etanol tan puro como se requiera. Ademas, se selecciond por presentar una baja toxicidad
en comparacion con las demds opciones y por su disponibilidad.

Para el sintetizado de etanol a partir de remolacha azucarera es imperioso acondicionar
cada corriente aguas arriba y abajo del fermentador. Para ello se utilizan distintos equipos como
tanques, difusor, clarificador y centrifuga con el fin de separar impurezas y recuperar las corrientes
de interés para su reutilizacién, asi como también para acondicionar determinados flujos durante el
proceso.
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3.1 Introduccion

En este capitulo se hace un anadlisis termodindmico de los equilibrios liquido-liquido y
liguido-vapor de todas las especies involucradas en el proceso de deshidratacion de etanol, tanto en
sistemas binarios como ternarios utilizando criterios adecuados.

A partir de la bibliografia se selecciona un modelo que ajuste a los datos experimentales y
pueda representar de forma efectiva el sistema para luego determinar las posibilidades de
separacion de los componentes.

Se proponen tratamientos previos y posteriores a la fermentacidon para conseguir los
mejores resultados posibles a lo largo del proceso de sintesis, abarcando desde la separacién de
ciertas impurezas hasta la recuperacién de las corrientes reutilizables.
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3.2 Pre tratamientos a las corrientes de entrada

Como se explicd en el primer capitulo se necesita tratar la materia prima antes de que
ingrese al fermentador. Para esto, primero se hace pasar por un tanque de lavado con agua a
temperatura ambiente, luego se lleva por una cinta transportadora hasta una bdascula para su
pesado, y una vez obtenida la cantidad requerida para el proceso, sigue su camino hasta llegar a un
molino de cuchillas que reduce el tamaio de la misma a trozos entre 2.5y 5 cm.

Para extraer el azlcar de la solucidon de remolachas se puede utilizar tanques difusores. Se
bombea agua a una temperatura entre 70 y 75°C lentamente a través de estos tanques que
contienen los trozos. Los azlcares pasan a través de las membranas celulares de dichos trozos a la
solucion acuosa. El proceso de separacion se corresponde a una lixiviacidn. El término lixiviacion
implica que el componente valioso (azucar) se extrae del soélido a una fase liquida. Los trozos
contienen aproximadamente 18% de azlcar. Es deseable econdémicamente obtener una
recuperacion del 98% o mas de este azlcar con una concentracién entre el 10 y 15% p/p. En pos de
lograr este objetivo, se realiza un contacto en contracorriente.

Se decide usar un difusor que trabaje en continuo sabiendo que se consiguen resultados
similares. En estas condiciones, los trozos caen por gravedad a una tolva que alimenta los difusores.
El avance de los trozos se produce por medio de dos tornillos sinfin inclinados circulando en
contracorriente con el agua. El jugo crudo emerge a partir de una de las salidas, mientras que por la
otra salen las rebanadas (pulpa) que ya pasaron la extraccion. Esta pulpa se prensa y el agua
obtenida se recircula al sistema mientras que el sélido se vende como alimento para el ganado.

Trozos de
remolacha =™ | ==t Pulpa extraida

—_—
Extraccion } ;
Jugo crudo =s— | mp— Agua fresca |
'
|
L Agua del f—<| Prensado |
prensado .

v

Pulpa prensada

Figura 3-1. Diagrama de extraccion y prensado.
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De este tratamiento se obtiene un jugo crudo con la siguiente composicion:

Componentes Concentracion
(%p/p)
Agua 65,62
Solidos 17,30
Sacarosa 16,50
Otros azucares 0,24
Impurezas 0,34

Tabla 3-1. Composiciones en el jugo crudo.

Para definir la relacion remolacha/agua a utilizar durante esta etapa se considera la
concentracion de sacarosa que poseen los trozos al ingresar al difusor (18% p/p) y la concentracion
con la que sale el jugo del proceso (16,5% p/p). Para los célculos, se considera que la densidad del
jugo es similar a la del agua y un contenido de 77% de agua en la remolacha. Se sabe que la relacion
remolacha/agua es de 2,35, si se considera el agua pura que se agrega al extractor. Si se tiene en
cuenta que lo que realmente entra al extractor es una mezcla entre el agua pura y el agua de
prensado la relacion es 1,3 (kg de remolacha/kg de agua)[4].

Posteriormente se continda con la filtracion del jugo, para esto, el extracto obtenido es
separado de los sélidos por medio de un primer filtro en el tanque.

Luego se transporta por una cafieria, e impulsa por una bomba, a un nuevo tanque (reactor)
para su purificacion. En el proceso se adiciona hidroxido de calcio y se burbujea didxido de carbono
a la solucién azucarada para formar carbonato de calcio, el cual es separado en un clarificador
posterior que se lleva la mayoria de las impurezas presentes en la solucién. Esto genera un aumento
de la concentracién peso en peso de sacarosa. Este proceso de purificacién se repite dos veces. Se
deben considerar pérdidas de sacarosa de aproximadamente del 1% p/p. La reaccion que se lleva a
cabo en esta etapa es:

Ca(OH), + CO, -----> CaCO, + H,0

Se considera que se remueven todas las impurezas presentes en la solucion, por lo que la
corriente de alimentacion al fermentador solo consta de sacarosa y agua.
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Figura 3-2. Diagrama del proceso de purificacién.

Una vez que se remueven los sélidos presentes en el liquido, se realiza una hidrdlisis acida
en un tanque acondicionador mientras se inocula la levadura y se prepara para la fermentacién. En
esta instancia se modifica el pH de la solucidon para impedir la competencia con otros
microorganismos. Esta hidrdlisis se realiza utilizando H,PO, diluido.

3.3 Post tratamientos a las corrientes de salida

El jugo se bombea por una cafieria hasta el fermentador donde la sacarosa se convierte en
etanol. La levadura en aplicaciones industriales, convierte el 90-95% de glucosa en etanol. Ademas
produce subproductos en niveles bajos, los cuales pueden limitarse controlando las condiciones de
fermentacion.

Para analizar los post tratamientos que se deben realizar hay que considerar los compuestos
presentes en mayor proporcion y se debe tener en cuenta el comportamiento de aquellas especies
gue se encuentran también en pequefias cantidades en el sistema. Esto es importante a la hora de
la purificacién del bioetanol dado que el producto debe cumplir ciertos parametros en cuanto a su
pureza.

El principal subproducto es el glicerol (aproximadamente 1%). Su produccién dentro del
fermentador depende de un fendmeno llamado estrés osmdtico. Este ocurre en los reactores
cuando la concentracion de azlcares o sales es elevada. Cuando el estrés es elevado en nuestro
reactor, se reduce el rendimiento de la fermentacion de etanol debido a que aumenta la produccidn
de glicerol. Este subproducto es beneficioso ya que en una etapa posterior se usara como solvente.

Otro subproducto del proceso de fermentacion, como se menciond en el capitulo anterior,
es un resto de aceite de fusel, que contiene mayoritariamente alcohol propilico, alcohol isobutilico y
en especial alcohol amilico (n-pentanol). Este Ultimo, a su vez, puede generar alquenos con cinco
atomos de carbono, los que, a través de la polimerizacidn, pueden formar naftas, queroseno, gasoil,
lubricantes. También es posible obtener de esta manera el isopropeno del amileno, y con él, caucho
artificial. Al analizar los puntos de ebullicién normales de los ante mencionados resulta que son
mayores a la temperatura de operacion en la destilacién, por lo que quedan en fase liquida y se
extraen por la corriente de cola.

Luego, se realiza una centrifugacion de la corriente de salida del fermentador para la
separacion de levaduras. Este proceso estd basado en la distinta velocidad de desplazamiento de las
particulas en un medio liquido al ser sometidas a un campo centrifugo. Se diferencia de la
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sedimentacién en que en ésta sélo actua la fuerza de la gravedad. La centrifugacion alcanza una
mayor efectividad y un menor tiempo de operacién, pero con costes energéticos mayores.

El proceso de fermentacion, y posterior centrifugacion deja como corriente de salida una
mezcla de agua, etanol y subproductos de la reaccion, junto con diéxido de carbono. Se plantea la
estrategia de separacién partiendo de lo mas simple de separar, que es el didxido de carbono que se
encuentra en la fase gas. Este es evacuado por un conducto de venteo y es comprimido con la ayuda
de un compresor.

La solubilidad del etanol en las naftas esta limitada por la presencia del agua. Cuando se
adicionan pequeias cantidades de agua a la mezcla nafta-etanol, a una determinada temperatura,
los puentes de hidréogeno formados entre el agua y las moléculas de etanol separan la mezcla en
dos fases. Sin embargo el etanol puede distribuirse entre la nafta y la fase acuosa. Este efecto de
separacién es menos pronunciado para alcoholes con alto nimero de carbonos. Entonces, si el agua
no se remueve, puede ocasionar la separacion de fases y generar problemas en la operacién de los
motores. Asi, el contenido de agua en la mezcla etanol-nafta se debe controlar para evitar los
problemas de separacién de fases.

3.4 Deshidratacion del alcohol

Para purificar el etanol (deshidratarlo) se cuenta con las siguientes alternativas que se basan
en distintos principios:

e Adsorcion con tamices moleculares.
® Pervaporacion.
e Destilacién.

3.4.1 Adsorcion con tamices moleculares

Utiliza sustancias granulares de forma cilindrica o esférica denominadas zeolitas, elaboradas
a partir de aluminosilicatos de potasio, que se caracterizan por su capacidad para retener sobre su
superficie ciertos tipos de sustancias quimicas cuya cantidad a separar debe ser baja. Para la
deshidratacién de etanol se utiliza una zeolita tipo 3 A que corresponde al didmetro de los poros
que ella posee; en esta operacion, las moléculas de agua con un didmetro de 2,8 A son atraidas
fuertemente dentro de los poros, a diferencia de las moléculas de etanol con un didmetro de 4,4 A
que pasan a través del lecho de zeolitas. Los lechos empacados con zeolitas con 3 A tienen la
capacidad de retener hasta un 22% de su peso en agua, pero estos cominmente trabajan hasta que
se saturan en un 70% de agua. En la etapa siguiente, el lecho debe ser regenerado (etapa de
desorcién) para posteriormente ser reutilizado, mediante la disminucion de la presion y la
recirculacion de un 15% a 40% del etanol anhidro obtenido anteriormente. Esta etapa de
regeneracion implica un alto consumo energético, debido al consumo de vapor adicional y la
electricidad necesaria para utilizar otros equipos como bomba de vacio, compresor y torre de
enfriamiento.
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3.4.2 Pervaporacion (permeacion y evaporacion)

Se basa en la remocién de compuestos organicos voldtiles de mezclas acuosas por
evaporacion, usando una membrana polimérica permeable microporosa y selectiva. El proceso de
permeacion es inducido por una disminucién de la presidn parcial del componente permeable, que
es transportado a través de la membrana, por la accidn de una corriente de gas inerte o por presién
de vacio. La necesidad de equipos de vacio y de otros necesarios para el montaje del sistema de
pervaporacion hace de este un sistema costoso inicialmente, en comparacién con otras técnicas que
usan membranas.

Las alternativas anteriores, representan procesos costosos y existe poca informacion a
escala industrial de su implementacidon. Ademas, en Unisim Thermo Workbench R451 no se pueden
simular, por lo que hay que respaldarse solo en datos que provengan de experiencias de trabajos de
investigacién.

Se puede hacer una analogia del uso de membranas con los procesos industriales de
obtencidon de agua desmineralizada. Antiguamente se optaba por la destilacién para lograr este
objetivo. Pero avances tecnoldgicos, llevaron a la utilizacion de membranas de désmosis que
producen procesos mas efectivos, con menor consumo energético y mayor pureza. Por lo que se
decide utilizar para nuestra operacion una destilacién, pero en el futuro es posible que no sea la
alternativa mas viable.

3.4.3 Destilacion

La destilacién es la separacién de dos o mas componentes teniendo en cuenta las
volatilidades relativas de los mismos. En la destilacidn tradicional, la mezcla se alimenta a la
columna, en donde se calienta a una temperatura a la cual el componente mas volatil se vaporiza.
La columna estd compuesta por etapas que permiten el paso del vapor y la caida del liquido.
Idealmente, el vapor y el liquido estdn en equilibrio. El liquido mas volatil se concentra en la fase
vapor en el tope de la columna, pasa por un condensador para luego ser recolectado. Parte del
destilado vuelve a la columna como un reflujo. A medida que se desciende en la columna, el
componente menos volatil se concentra en la fase liquida en el fondo de la misma, y se recoge fuera
de esta. Parte de la composicién de fondo pasa por el reboiler, y vuelve a la columna como una
corriente en ebullicién. El reflujo y la corriente en ebullicidn permiten una buena separacién para un
dado numero de etapas. Cuanto mayor es el reflujo, menor es el nimero de etapas necesarias para
llevar a cabo la separacion. En la siguiente figura se muestra el diagrama del sistema:
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Figura 3-3. Esquema de una columna de destilacion simple.

En nuestro caso, la destilacién tradicional en si misma no ofrece una separacién satisfactoria
debido a que la mezcla forma un azedtropo de baja temperatura. Como maximo podria separarse
con una concentracion cercana a la del azedtropo, lo que corresponde a una fraccién masica
préxima a 0.95 de etanol. El punto de ebullicidon del azedtropo es menor a los puntos de ebullicidn
de ambos componente por separado. El etanol que se requiere producir debe tener una
concentracion mayor a la del azedtropo a presion atmosférica (de 0,99 molar de etanol como
minimo). Por esto es que es necesario considerar otros métodos de destilacion que permitan
romper el azeétropo.

3.5 Andlisis de las alternativas para lograr la deshidratacion requerida

Se procede a analizar las alternativas para obtener el requerimiento de deshidratacion
requerido, mediante el uso de los simuladores Unisim Thermo Workbench R451 y Aspen plus 11.1.
Estos nos permiten disefiar estrategias de separacién, mejorar la operatividad de un proceso y asi
mismo su productividad.

En los simuladores se predice las propiedades fisicoquimicas y termodinamicas que luego se
utilizan para representar tanto los diagramas binarios como ternarios. Existen varios paquetes de
calculo de propiedades, algunos basados en ecuaciones de estado y otros que emplean un modelo
de coeficientes de actividad en conjunto con ecuaciones de estado para la fase vapor.

Uno de los mecanismos mdas ampliamente utilizado es el propuesto por Carlson en el afio
1996[1]. El mismo estd compuesto por una serie de preguntas que van conformando etapas en un
diagrama de flujo ramificado hasta alcanzar el método mds apropiado.
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Figura 3-4a. Primeros pasos para seleccionar los métodos de propiedad fisica.
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Figura 3-4c. Opciones para calculos de fase de vapor con modelos de coeficiente de actividad.

Carlson cubre con los esquemas de la figuras 3-4 a,b,c los aspectos acerca del papel
importante de las propiedades en la simulacién de procesos, y presenta recomendaciones para
elegir con seguridad los modelos de propiedades necesarias para cada caso de la aplicacion de
simulacion.

Dado que la mezcla contiene compuestos polares, los cuales a su vez se clasifican como
electrolitos, el paquete a utilizar segun el esquema es NTRL.

En el trabajo de investigacion, “Determinacion experimental del equilibrio liquido vapor del
sistema etanol-agua-glicerina”[2], se contrastan datos experimentales bibliograficos reportados por
Dalager 1969 [3], con los resultados del simulador segin el modelo seleccionado. Luego del analisis
de los Graficos 3-1y 3-2 concluye que el modelo NRTL presenta un mejor ajuste del sistema, al
igual que con el analisis de Carlson.
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Por lo tanto en fase liquida se procede a trabajar con el modelo NRTL, y en la fase vapor con
modelado de gas ideal, ya que se trabaja a bajas presiones.

3.5.1 Destilacion a distintas presiones

La primera alternativa a analizar es la destilacion a presiones distintas a la atmosférica. Para
ello, se grafica el sistema binario agua-etanol a presién atmosférica,y al contemplar los puntos de
ebullicién normales (etanol: 78,37°C, agua: 100°C ) se visualiza la composicién y temperatura del

azeodtropo de baja.
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A continuacioén se grafica la composicién de la mezcla binaria a distintas presiones:
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Grafico 3-5. Temperatura vs Fraccion molar de etanol para el sistema etanol/agua, a distintas presiones.

Al variar la presidn se modifica también la temperatura de trabajo y se evidencia que
persiste el azedtropo de baja temperatura.
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Los graficos 3-6, 3-7 muestran una ampliacién en la zona del azedtropo a las distintas
presiones, donde se observa el desplazamiento de la posicidon del mismo cuando se varia la presion.

Un incremento en la presion de trabajo, desplaza la composicion del azedtropo a una con
menor proporcién dea etanol, lo cual es perjudicial ya que se busca obtener un producto mas
concentrado. Disminuir la presién de trabajo favorece la condicidon deseada, pero como se puede
ver, si se trabaja a una presién de 0,5 atmdsferas la variacion de la concentracién del etanol en el
azeodtropo no alcanza el requerimiento deseado.
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De lo anterior se concluye que no se justifica realizar la destilacidn variando la presién, ya
qgue la composicién del azeétropo no alcanza los valores esperados.

3.5.2 Destilacion azeotrdpica

En la destilacidn azeotrdpica, se aprovecha la adicion de un agente de separacién que
modifica el azedtropo y permite obtener el etanol anhidro. Generalmente se usan como solventes
benceno, pentano o dietil-éter, siendo el pentano el mads eficiente en cuanto al costo energético,
pero mucho mas dificil de manejar debido a su elevada volatilidad, lo que implica altas pérdidas por
evaporacion durante la operacién. El agente de separacién mads usado es el benceno, pero su uso ha
disminuido en la actualidad por la toxicidad que presenta.

Con el la herramienta de simulacion Aspen plus 11.1, se pueden generar diagramas
ternarios donde se pueden visualizar las caracteristicas generales del uso de distintos solventes que
se agregan a la mezcla etanol-agua para una posterior destilacion.

Curvas de Residuo para Agua/Etanol/Benceno

01 02 03 04 0.3 0.6 0.7 08 0o
Fraccion Molar Agua

Grafico 3-8. Curvas de residuo para agua/etanol/benceno.

En el Grafico 3-8. se presenta a modo de ejemplo un grafico ternario correspondiente a las
curvas de residuo de la destilacién azeotrdpica con el agregado de benceno.

3.5.3 Destilacion extractiva

En la destilacion extractiva se agrega un tercer componente llamado solvente o agente
extractivo, que modifica la volatilidad relativa de los componentes de la mezcla etanol-agua y no
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forma azedtropos adicionales. Ademas, el disolvente utilizado debe ser de baja volatilidad para que
sea facilmente recuperable en la segunda columna y poder ser reutilizado.

Finalmente, se propone una destilacidon simple hasta llegar a la concentracién cercana a la
azeotrdpica por cabeza. Ese caudal se alimenta a una segunda torre donde se adiciona el solvente
de la extraccion para romper el azedtropo y lograr deshidratar el alcohol hasta su requerimiento. La
configuracidn clasica de esta técnica comprende el uso de dos columnas de destilacion posteriores a
la destilacion simple. La primera conocida como columna de destilacion extractiva y la segunda
columna de regeneracion del solvente, como se muestra a continuacién en la figura 3-5.

L. Reciclo de Glicerina
Glicerina - -

adicional E N '

-1

- - D1 D2
Columna de destilacidn F1 -
[~ imol Alimentacién Columna de destilacion Columna de
simple azeotropica extractiva recuperacion
- de solvente
salida de la -
centrifuga >
(Etanol + Agua)
B1 B2

Figura 3-5. Esquema de obtencion de etanol puro a partir de la corriente de interés.

El solvente se adiciona al sistema en la parte superior de la columna extractiva, por encima
de la alimentacion que proviene de la primer torre , lo que permite aprovechar todo su efecto a lo
largo de la columna, debido a que se encuentra en alta concentracién a lo largo de ésta.

El solvente se retira de la segunda columna como producto de fondo con el componente
menos volatil de la mezcla inicial (agua). El producto de fondo se alimenta a la tercer columna, en
donde la separacién de los componentes es mas sencilla, debido a la amplia diferencia de los puntos
de ebullicion, con la ventaja de que no se generan problemas adicionales por la apariciéon de un
segundo azedtropo en la mezcla. Los agentes de separacién mas utilizados para romper el
azedtropo entre etanol y agua son compuestos, como el etilenglicol y la glicerina; también son
conocidos algunos otros, entre los que estan las aminas, los fenoles hidrofdbicos, las parafinas y los
tiofenos. Los glicoles, ademds de eliminar el azedtropo, modifican el equilibrio liquido-vapor en la
zona rica en etanol, lo que aumenta la eficiencia de la separacién en la columna.
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3.6 Eleccion de solvente

La eficiencia del proceso de destilacién extractiva depende de la eleccidn del solvente, y en
cuya eleccion se debe tener en cuenta el tipo de azedtropo a separar. Para este caso se desea
separar una mezcla azeotrdpica de minima temperatura de burbuja. La seleccion del solvente
apropiado para una operacion de destilacidn extractiva debe basarse en las siguientes propiedades:

¢ No debe formar azedtropo con los componentes que se desea separar.
¢ No debe causar regiones de inmiscibilidad.

¢ Debe tener un alto punto de ebullicion, el cual debe ser significativamente superior al de
los otros componentes para facilitar la separacién en la segunda columna.

¢ Se debe considerar también la seguridad del solvente, los efectos ambientales que podria
generar, problemas de corrosién, precio y disponibilidad.

Para determinar el solvente a utilizar, se analiza el comportamiento de la mezcla en
términos de la trayectoria seguida dentro de la columna. Para esto, las curvas de residuo sirven
como herramientas graficas para analizar los equilibrios liquido-vapor. El concepto de curvas de
residuo estd relacionado con un proceso de destilacion donde la mezcla liquida se vaporiza en la
columna y el destilado se recoge en el tope.

Se ha demostrado que para una destilacidn, las curvas de residuo, coinciden con los datos
de estado estacionario para una columna a reflujo total.

En el mapa de las curvas de residuos, la composicion de solvente puro sera un nodo estable
y el punto azeotrdépico de punto de ebullicion minimo serd un nodo inestable. Por lo tanto, el
diagrama no tendrd limites de destilacién, y serd posible obtener todos los componentes como
productos puros.
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Curvas de Residuo para Agua/Etanol/Etilglicol

04 045 05 055 06 065 07 075 08 085 09 095
Fraccion Molar Agua

Gréfico 3-9. Curvas de residuo para agua/etanol/etilenglicol.

Curvas de Residuo para Agua/Etanol/Glicerina

005 01 015 02 025 03 035 04 045 035 035 06 065 07 075 08 085 09 093
Fraccién Molar Agua

Gréfico 3-10. Curvas de residuo para agua/etanol/Glicerina.
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Los Gréficos 3-9 y 3-10, muestran los mapas de residuos obtenidos a partir de la operacién
con solventes como el etilenglicol y glicerina respectivamente. En ambos casos por la parte superior
del destilador, se obtiene un fluido rico en etanol, y por la parte inferior una mezcla de
agua-solvente elegido, que se separa posteriormente para su recirculacion. Ambos solventes
verifican un comportamiento similar al analizar sus diagramas ternarios de residuos. Estas curvas
sirven, en definitiva, para indicar que estos solventes “rompen” el azedtropo y permiten obtener
etanol tan puro como se requiera.

Se analizan también los resultados obtenidos experimentalmente del trabajo de
investigacion[2], donde se experimenta con distintos solventes para realizar una comparacion y se
visualizan las curvas de sistemas pseudobinarios (x/y de etanol libres de solvente extractor), para el
agregado de una cantidad equivalente de solvente, la misma no estd cuantificada en el trabajo de
investigacion, pero se puede visualizar el efecto de los distintos solventes en el rompimiento del
azedtropo y evaluar las volatilidades relativas que permiten llevar a cabo la destilacién extractiva
con mayor o menor dificultad. En el capitulo 6, se analiza cuantitativamente el comportamiento del
sistema, en funcion de la cantidad del solvente a utilizar mediante el uso del simulador Unisim
Design R.390.
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Grafico 3-11. Equilibrio liquido-vapor pseudobinario del sistema etanol-agua. Fuente: Adaptado de Lee.(Lee F 1985).

Para cada solvente extractor, la diferencia entre la fraccién molar en cada fase representa la
fuerza impulsora para la destilacidon y cuanto mayor sea esa diferencia, se necesitan menos etapas
tedricas; esto ocurre en el caso de la glicerina en mayor medida, con resultados similares para el
etilenglicol.

La alternativa que se elige para realizar la operacidn es la glicerina, ya que cumple con las
caracteristicas para ser solvente en la separacidon de una mezcla de minima temperatura de burbuja.
Una ventaja de la eleccidn de la glicerina como solvente extractivo es la disponibilidad de la misma,
ya que se obtiene en gran medida en el proceso de produccidn de biodiesel, lo que implica un bajo
costo. Por consideraciones de clasificacidn molecular, la glicerina causa desviaciones positivas de la
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ley de Raoult gracias a que tiene la capacidad de formar redes mediante enlaces de hidrégeno.
Desde la termodinamica, el disefio de la operacién de destilacién extractiva requiere el
conocimiento del equilibrio liquido-vapor y de los factores correspondientes con las no idealidades
del sistema que se desea separar. La glicerina tiene una accion de0 arrastre del agua a lo largo de la
columna.

Cuando se compara con la alternativa de utilizar etilenglicol como solvente en la destilacidn
extractiva, los resultados termodindmicos son igualmente satisfactorios, pero este se descarta por
su alta toxicidad.

En el capitulo 7 se analiza la optimizacion del consumo energético del proceso de
destilacion asi como también la posible reutilizacién de alguna corriente especifica, para reducir al
minimo el consumo de fuentes externas de energia, como la electricidad, los combustibles fésiles
utilizados para la generacion de vapor y el consumo de agua de enfriamiento, reduciendo asi el
costo operativo de la planta.

Otra alternativa de optimizacién de la etapa de deshidratacion, es evaluar la utilizacién de
una mezcla compuesta por glicerina con un agregado de otro solvente menos viscoso. La ventaja de
su uso, es la disminucidn de viscosidad del agente de arrastre. Se argumenta como una mejora a la
problematica de la glicerina pura, que tiene una alta viscosidad que limita la operaciéon y aumenta
en algunos casos el consumo de energia del bombeo y la recuperacién de su corriente.
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CAPITULO 4: Diagrama de
flujo y Balances globales de
la planta.

Se desea tener una capacidad de produccién de 100.000 m*/afio de etanol. Al considerar
una efectividad global asociada a todo el proceso, se obtuvo una capacidad de disefio de 125.000
m?/afio.

Para producir etanol a partir de remolacha se definié una Unica planta, en la que se
desarrolla por completo el proceso, desde el ingreso de los tubérculos hasta la salida de alcohol por
el tope del segundo destilador.

El diagrama de flujo permitid realizar una primera estimacion de las corrientes de entrada y
salida a cada moddulo y las conexiones entre los mismos. Mediante balances de masa se
determinaron, en forma aproximada, los flujos y composiciones madsicas de las principales
corrientes de la planta. Se necesitan 160.700 Kg/h de remolacha fresca para obtener 13.560 Kg/h
de etanol.
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4.1 Introduccion

En el presente capitulo se realiza un andlisis preliminar de disefio de la planta para una
produccion de bioetanol aproximada de 100.000 m?/ afio, definida en el capitulo uno. Se calculan
los flujos de las corrientes que circulan y sus composiciones en forma aproximada, realizando
balances de masa en cada mddulo de la planta. Los datos se presentan en una tabla con un
diagrama de flujo simplificado del proceso.

La informacién obtenida en este capitulo, es util para poder simular los equipos y procesos,
y obtener asi resultados mas precisos.
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4.2 Capacidad de produccion de la planta

Para definir qué debe emplearse en el proceso productivo de etanol a partir de remolacha
azucarera, es necesario contar con una aproximacion de los volimenes de trabajo necesarios para
cumplir con los requerimientos de la planta, 100.000 m*/afio (capacidad de produccién).

La capacidad de diseiio, considera el hecho de que el proceso va a estar afectado por una
efectividad global (EGP). Hay varios factores que influyen en la efectividad global de un proceso. En
el presente informe se consideran los tres factores mas significativos, resultando:

EGP= Disponibilidad x % Producto Conforme x Performance

El primer factor a tener en cuenta es la disponibilidad de la planta, esto es la cantidad de
horas que se dispone respecto de la disponibilidad total horaria.

Se decidié en el capitulo 1 emplazar la planta en la provincia de San Juan, la cual opera diez
meses al afio, 24 horas por dia. Esto se debe, a que se cree factible llevar a cabo la implementacion
del trabajo de investigacion[5] realizado por INTI (Instituto Nacional de Tecnologia Industrial), donde
plantea utilizar semillas monogérmicas, antiplagas, que permite extender el periodo de cosecha.

Por otro lado, la ubicacion de la planta en dicha provincia presenta la ventaja de la cercania
con Chile y los cruces fronterizos que posibilitan el comercio de materia prima de ser necesario
(Chile es productor[6] de la misma).

Se determina operar de febrero a noviembre a excepcidn de diciembre y enero, donde se
realiza la parada de planta.

En Argentina, en diciembre, hay feriados y dias no laborables debido a navidad y fin de afio.
Por lo tanto, se otorga vacaciones a todo el personal que no esté afectado a tareas de
mantenimiento, para reducir gastos y poder tener una mejor programacién de las coberturas, al
disminuir la cantidad de personal que debe tomarse vacaciones en periodo operativo.

Conviene no operar en enero por ser el mes mdas caluroso, donde las etapas de
enfriamiento del proceso se ven mas afectadas.

Por simplicidad se decide realizar todas las consideraciones antes mencionadas, por falta de
datos reales, ya que no se cultiva remolacha azucarera en Argentina en los volumenes que se
requiere y no se pueden definir exactamente los periodos de cosecha.

En conclusion, en el calculo de disponibilidad se considera las paradas de planta
programadas, ademas de las paradas imprevistas, y las ocasionadas por factores externo. Se asigna
un valor de 95%.

El producto debe cumplir con ciertas especificaciones para poder ser distribuido. Sucesos
como la falla de equipos, desvios del proceso, calidad de materia prima, errores humanos, entre
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otros, pueden ocasionar que el producto no cumpla con los requisitos. El porcentaje de producto
conforme es el segundo factor evaluado y se le asigna un valor de 99%.

El tercer factor considerado para definir la capacidad de la planta, es la performance. Este
evalla la cantidad del producto que se genera instantaneamente, respecto de la cantidad que se
podria producir teniendo como referencia la capacidad efectiva de la instalacién. Este ultimo factor
se ve determinado por la disponibilidad de la materia prima, la falla de los equipos, el desvio de
algun proceso, la falta de capacitacion del personal, entre otros. Es por esto, que el valor que pueda
tomar este factor varia dependiendo del grado de conocimiento y experiencia que se tenga del
proceso. Se considera un valor de 85%.

EGP =0.95x0.99x0.85=0.8

Para definir los flujos, reciclos materiales y niveles de conversién, se realizan los
correspondientes balances de materia para cada médulo de la planta al considerar la capacidad de
disefio:

Capacidad de disefio = 100.000 m>/afio / 0.8 = 125.000 m>®/afio = 17.2 m*/h
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4.3 Diagrama de flujo
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remolacha Lavade remolacha Maline de Trozos de Extractor Pulpa de
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Figura 4-1. Diagrama de flujo.
F1 Remolacha (sacarosa, agua,impurezas F7 Aguay sacarosa.
solubles y no solubles).
F2 Agua de entrada para la extraccion. F8 Levadura, aguay H,PO,
F3 Jugo crudo (sacarosa, agua, otros F9 Levadura desechada. (nova a ser
impurezas solubles). considerada).
F4 Pulpa prensada (sacarosa, agua, impurezas F10 Etanol, agua, glicerina (1%) y sacarosa.
no solubles y pulpa seca).
F5 Entrada de agua, CO, y Ca(OH), F11 Etanoly agua.
F6 Salida de CaCO,, impurezas solubles, agua, F12 Agua, sacarosa, etanol y glicerina.

Yy Sacarosa.
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Nota: Las corrientes F1, F3, F4 y F7 pueden contener otros azlcares que se invierten en sacarosa en
el tanque acondicionador.

Consideraciones

En un reactor o separador, se debe tener en cuenta el principio de la conservacién de la
materia, donde lo que entra debe ser igual a lo que sale. Es decir, dentro del sistema no hay una
acumulacién de masa.

Para la realizaciéon del diagrama de flujo, se consideran los sistemas de separacién vy el
reactor fermentador como “cajas negras”, a los cuales se les impone requerimientos de entradas y
salidas de la planta de forma preliminar. Se utilizan datos bibliograficos de conversiéon y de
composicion de corrientes a la salida de los reactores.

El disefio particular y especifico de cada equipo se realiza en los siguientes capitulos.

Se plantea el balance general de masa total para toda la planta:

F1+F2+F5+F8=F4+F6+ F11 + F12

En el capitulo 5 se realiza el balance de energia para el tren de fermentacion.

Numeros de reactores o sub-plantas

En una reaccién quimica o proceso que requiere varias etapas, es posible que sea necesaria
la implementacidon de varios reactores. Cada uno de estos reactores, incluido con su posterior
sistema de separacidn o anterior sistema de mezclado, se puede considerar como una planta
individual. De esta manera, se obtiene un nimero de sub plantas necesarias para el proceso que
dependen de la ruta quimica seleccionada.

En la produccién de bioetanol, es necesario diagramar la construccién de una Unica planta
puesto que ocurre sélo una reaccién principal, y la misma se desarrolla en el fermentador. A su vez,
la planta se divide en 4 bloques como se ve en la figura 4-1 para poder realizar el analisis.

El bloque 1 esta compuesto por el equipo de lavado, molino de cuchillas, sistema extractor
y de prensado. Las remolachas (F1) entran al proceso, se lavan y se cortan en trozos. Dichos trozos
pasan por una extraccién en contracorriente con agua. La pulpa que sale de este equipo se prensa,
obteniéndose una pulpa agotada (F4) y un agua de prensado que vuelve al sistema de extraccion
junto con el agua de entrada para la extraccion (F2).

El jugo que sale de la extraccion (F3) pasa por un proceso de purificacion en el bloque 2. El
jugo se pone en contacto con Ca(OH), y CO, (F5) para lograr la precipitacion de las impurezas
insolubles (F6) presentes en el mismo.

Luego, el jugo purificado (F7) entra al bloque 3. En este bloque se incluyen el tanque
acondicionador, el tren de fermentacion y la centrifuga. En el primer tanque se acondiciona el jugo,
de ser necesario, con el agregado de H,PO, y agua. Ademas, en este paso, se agregan las levaduras y
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se las inocula. A esta corriente de H,PO,, agua y levadura se la llama F8. El caudal resultante que
sale de este tanque e ingresa al fermentador se denomina F7’.

La mezcla que sale de la centrifuga (F10) ingresa al tren de destilacion, el cual esta
compuesto por una primer columna de destilacion azeotrdpica, una segunda extractiva y una
tercera de recuperacion del solvente. Este tren queda representado por una “caja negra” de la cual
se obtiene una corriente rica en etanol por tope (F11) y otra corriente rica en agua por cola (F12).

Para el planteo preliminar de los balances globales se parte desde el final del proceso, con
la informacién del requerimiento, igual a 17,2 m*/h de etanol al 99,6% p/p de pureza[3].

4.4 Balances de masa por bloques

Bloque 4

Lo integran los tres destiladores de forma conjunta, se unifica el producto de fondo de los
mismos para simplicidad de cdlculo.

Se considera recirculacién total de la glicerina (solvente extractor). Si bien se sabe que se
tiene una pérdida, esta se analiza en el capitulo 6, pero para los balances se asume despreciable.

La sacarosa que no reacciona en el fermentador se pierde en la corriente de fondo del
primer destilador.

Se asume que la densidad de la corriente de etanol es la de etanol puro= 789 kg/m?, y dicho
valor se utiliza para poder trabajar en caudales y composiciones masicas.

La entrada del destilador se evalua en el bloque 3 (salida del fermentador) y la eficiencia del
sistema de destiladores, queda definida por el requerimiento del proceso. En el capitulo 6, se
especifica el disefio del sistema de destilacidn y la cantidad de solvente extractor.

Balance de materia global del bloque 4:

Fig=F,+Fy,

Balance de materia por componentes (siendo x las fracciones mdsicas de las corrientes):

Para sacarosa: I’ * xsacF |y, = F, xxsacF |,

Para agua: Foo#xwF g =F ) «xWF | +Fy xxwkFy,

Para el etanol, el planteo del balance de materia por componente, resulta linealmente
dependiente a los anteriores.
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En la corriente 10 se realiza una sumatoria de las fracciones masicas, para lograr que el
grado de libertad sea cero (el resultado es analogo en las otras corrientes).

xetF |, + xwkF, + xsacF, =1

Para la resolucién de los balances se sabe que:

e F11= 13.560 Kg/h (se calcula en base a la capacidad de produccién de la planta y la
densidad del etanol puro).

Composiciones masicas:

e Xet,,=0,996
e Xw,,,=0,004
e Xet,=0,1

® Xet.,,=0 (Se desprecia la cantidad de etanol en esta corriente para los calculos).

Con estos datos, sélo se pueden determinar las corrientes F10 y F12. Para obtener las
composiciones faltantes se debe calcular previamente la cantidad de sacarosa que queda sin
reaccionar en la fermentacion. Esto se resuelve en el bloque 3 y luego se calculan las composiciones
faltantes del bloque 4.

Bloque 3

Contempla tanque de acondicionamiento, fermentador y centrifuga. En el tanque de
acondicionamiento, donde se inocula la levadura se agrega de ser necesario H,PO, diluido para
acondicionar la alimentacidn al fermentador en un pH=5 y una temperatura de 28°C, condiciones
donde se favorece la selectividad de la reaccién deseada y se impide la competencia con otros
microorganismos. En el caso que la corriente de jugo crudo entre con una pequeiia fraccion de otros
azlcares se invierten en este bloque en sacarosa por la condicion acida en el tanque.

En el fermentador aumentar la concentracién de sustrato tiene un efecto positivo en la
reaccion hasta un limite maximo, cuando ocurre la inhibicién por el producto. La tolerancia
aproximada en la concentracion de etanol es de 10% p/p[2]. A partir de esta restriccion se establece
que la concentracién de sacarosa en la entrada del fermentador no debe superar el 17,9% p/p. Este
valor se regula en el acondicionador con un caudal variable de agua.

Para una estimaciéon del rendimiento del fermentador se considera del trabajo de
investigacion[1] que a partir de una entrada de 136,43 g de sacarosa en solucién se obtiene una
masa de 66,31 g de etanol (evaluado a pH=5y 28°C).

En nuestra escala de produccion se realiza una estimacion inicial proporcional a los
rendimientos propuestos en el trabajo mencionado, donde se calcula asi los caudales requeridos en
la entrada y salida del bloque.
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A partir de la comparacién de los valores de caudales obtenidos con los correspondientes a
la relacion estequiométrica de la fermentacién alcohdlica, se obtiene un rendimiento cercano al
95%. Con dicho valor se puede calcular la cantidad de sacarosa que queda sin reaccionar a la salida
del fermentador. Luego, se vuelve a los balances del bloque 4 y se obtienen las composiciones
masicas faltantes en dicho bloque.

Un subproducto de la fermentacién es la glicerina (aproximadamente 1%). Lo cual se
evalud beneficioso en el capitulo 3, ya que en el segundo destilador se usa como solvente. No se
contempla en el analisis de bloques, en esta etapa.

En el proceso de fermentacion se produce CO,, dicha corriente se calcula de manera exacta
en el capitulo 5, con la cinética de la reaccién. En esta etapa se obtiene el flujo masico de CO,
aproximado.

Balance de materia global del bloque 3:

Fo+Fe=Fy+F  +F_.,

Balance de materia por componentes:

Para sacarosa: F; s xsackF,=F ,«xsack ,—r=V

Paraagua: [y % XWF;+FyxxwFg =F g% xwF

Para etanol: 7 * V =F g *xwF

Bloque 2

En esta etapa se realiza la separacidon de las impurezas y los sdlidos contenidos en la
corriente de jugo crudo de remolacha con el fin de que la entrada al fermentador afecte lo menos
posible las condiciones de reaccién dentro del equipo.

El blogue estd conformado por un filtro, dos tanques reactores y dos clarificadores.

Primero se realiza la filtracion del jugo para separar los sélidos insolubles presentes. Luego
se transporta por una cafieria y se impulsa con una bomba a un nuevo tanque (reactor) para su
purificacidn. En el proceso de purificacion se adiciona hidréxido de calcio y se burbujea didxido de
carbono al jugo filtrado para formar carbonato de calcio, el cual es muy poco soluble en aguay
precipita, junto con las impurezas solubles. Luego, se separa en un clarificador llevandose la mayoria
de las impurezas presentes en la solucion. Esto se repite dos veces y se deben considerar pérdidas
de sacarosa del 2% en el precipitado [2].
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Para simplificar los balances de masa no se consideran los balances por componentes de
hidréxido de calcio ni de diéxido de carbono, sino que se considera una separacion total de las
impurezas, la cual es arrastrada por la corriente de salida del clarificador (F6).

Balance de materia global del bloque 2:

Fy+Fs=F +F,

Balance de materia por componentes:

Para sacarosa: F3 *XSCICF3 = F7 * JCSCICF7 +F6 * XSLZCF6

Para impurezas: F3 sk )COtI”OSF:; = F() sk )COtI”OSF6

Para agua: F'3 * XWF 3 + Fs s xwF s = F 7 5 xwlF; + F g x xwk

Bloque 1

Este bloque contempla la etapa de lavado, corte y reduccidn de tamafio de la remolacha,
extraccion de jugo crudo y el prensado de la pulpa.

Las remolachas que ingresan estdn compuestas por 18% p/p de sacarosa, 77% p/p de
azucary 0,05% p/p de otros sélidos e impurezas.

En una primer instancia, las remolachas pasan por el tanque de lavado y se llevan por una
cinta transportadora hasta el molino de cuchillas donde son trozadas. El agua utilizada en el lavado
se recircula y se filtra para poder reutilizarla completamente. En el caso de no ser apta para su
reutilizacidon puede destinarse a riego.

En la etapa de extraccidon de sacarosa se requiere agua a 70-75°C. El agua caliente aumenta
la solubilidad de la sacarosa, pero no debe superar dicho rango de temperatura, ya que podria
provocar la contraccidén de la superficie de los trozos impidiendo que la sacarosa se disuelva en el
agua.

En el capitulo 7 se evalta la posible reutilizaciéon de la corriente de salida de agua de la
destilacion simple (a una temperatura préxima a 78°C), en los difusores para la extraccion.

En la etapa de prensado, la pulpa (22,5% p/p de materia seca [8]) es separada, fraccionada y
vendida como alimento para el ganado y el agua proveniente del prensado se recircula
internamente en el bloque para su reutilizacidn en la extraccion.

Realizando la optimizacidon del proceso correspondiente al reciclo de agua interno se
obtiene un alto rendimiento de la etapa debido a que se estima que solo se pierde un 2% de
sacarosa que se va en la corriente de sélidos prensados.
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Para el calculo inicial de la corriente de agua necesaria para esta etapa, se considera que la
relacion de agua requerida y remolacha es de 1,3 kg de remolacha/kg de agua o 2,35 kg de
remolacha/kg de agua si se considera sélo el agua pura de entrada (se calculé y compard con datos
bibliograficos [2] en el capitulo 3).

El jugo crudo que resulta de la extraccidn tiene una composicién de 14,4% p/p de sacarosa,
0,85205% p/p de agua y 0,00395% p/p de otros (impurezas solubles e insolubles y otros
azucares)[2].

Balance de materia global:

F,+F,=F,+F,

Balance de materia por componentes:

Para sacarosa: ' * xsacF | = Fy s xsacF ; + F , % xsacF ,

Para otros: ¥ * xotrosF | = F; % xotrosF y + F , % xotrosF ,

Paraagua: F'| * YWE |+ F) = Fy s xwF 3+ F xwF ,
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4.5 Composicion de las corrientes involucradas

Se detallan las composiciones preliminares de cada una de las corrientes involucradas en el
proceso, donde se ve cudnto se crea o consume de cada sustancia en cualquier punto de la planta.

En el préoximo capitulo se calculan los valores con mayor precision.

N2 bloque | Bloque 1 Bloque 2

Corriente | F1 F7
(kg/h)

160.700  68.430 196.900 32.230 196.900 41.600 155.300

Composiciones (% p/p)

Agua 0,77 1 0,85205 0,757 0,85205 0,9679 0,821
Sacarosa 0,18 0 0,144 0,018 0,144 0,0135 0,179
Otros 0,05 0 0,00395 0,225 0,00395 0,0186 0

Tabla 4-1. Corrientes en Kg/h y composiciones masicas. Bloque 1y 2.

N2 bloque Bloque 3 Bloque 4

Corriente F7 Feo F10 F10 F11 F12
(kg/h)

155.300 20.200 135.100 135.100 13.560 121.540
Dioxido de O 1 0 0 0 0
Carbono
Agua 0,821 0 0,89 0,89 0,004 0,988849
Sacarosa 0,179 0 0,01 0,01 0 0,011115
Etanol 0 0 0,1 0,1 0,996 0,000035

Tabla 4-2. Corrientes en Kg/h y composiciones masicas. Bloque 3y 4.
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CAPITULO 5: Disefio del
reactor.

En el siguiente capitulo, se evaluaron las alternativas de disefio para el caso de un reactor
bioldgico donde se produce la fermentaciéon de la solucion de sacarosa obtenida a partir del jugo de
la remolacha.

Para el andlisis se partid del requerimiento de produccién, limitaciones en cuanto a la
concentracion de reactivos y productos en las corrientes que involucran al fermentador. Se obtuvo
que con 172.348 Kg/h de jugo crudo y 652 Kg/h de levaduras se producen 13.512 Kg/h etanol luego
de la fermentacion.

El volumen requerido para la etapa de fermentacidn, sumado a un factor de seguridad de
un 30% resulté ser 2800 m3‘ donde se optd por una configuracién de 4 TAC de 700 m? en serie, de
acero inoxidables tipo 304 L para cumplir con los requisitos de etanol a la salida del tren de
fermentacion.

Se emplea una turbina de disco, tipo Rushton, en el sistema de agitacion, el cual consume
5.559*10° Watts de potencia en cada tanque.

Se detallaron las caracteristicas principales para el conjunto de reactores en serie evaluando
los sistemas de control necesarios, al igual que las dimensiones del serpentin y el caudal de agua de
enfriamiento de cada tanque.
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5.1 Introduccion

El objetivo de este capitulo es disefiar el sistema de reactores a utilizar en la planta
productora de bioetanol, para poder informar luego, caracteristicas constructivas de los equipos
involucrados y condiciones de operacién de las corrientes de procesos.

Las primeras decisiones que se deben tomar acerca del disefio estdn directamente
relacionadas con la seleccion del tipo de reactor y del método de operacidn.

El siguiente paso consiste en evaluar las caracteristicas y el funcionamiento del reactor, esto
es, su tamafio, composiciones y las condiciones de operacion requeridas. Esta informacion, junto
con la produccién deseada y sus requisitos de calidad, constituyen las condiciones de disefio.

La seleccién del reactor se hace en base a utilidades, grado de seguridad y factores
ambientales. El tipo de sistema de reaccién es un factor primario en la determinacion del tipo de
reactor y del método de operacidn.

Pueden existir muchas combinaciones de tamafio y condiciones de operacidn para un tipo
especifico de reactor que satisfaga las condiciones de disefio.

Se evallan los posibles sistemas de control a implementar para que las variables del
proceso interfirieran lo menos posible en el resultado final.
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5.2 Diseno del Sistema de Reactores

5.2.1 Consideraciones

Como se determind en capitulos anteriores, y de acuerdo a la capacidad de disefio de
125.000 m?/afio, se muestran los caudales de entrada y salida y sus fracciones masicas en las

corrientes de interés:

.
L1 G
\
F1 F2 F3 F4
= [acovmictovanor. L2 1 pramirapon feems|  cENTRFUGA | oDEsTanor
LD
W

Figura 5-1. Identificacién de entradas y salidas de interés.

- FERMENTADCR, |e—-

Figura 5-2. Identificacidn de entrada y salidas del fermentador.

Las corrientes F1 y F4, corresponden a las calculadas en el capitulo 4 donde ademas de
determinar los bloques para realizar los balances, se definié la limitacién para F1 proveniente del
segundo bloque, de 17,9% en peso para la concentracién de sacarosa[l15] a la entrada del
fermentador. La limitacion para F4, es sobre la concentracion de etanol a la salida del fermentador,
con un tope del 10% en peso para el producto[15].

Para definir y caracterizar las demas corrientes, se realizan balances de masa del sistema
contemplando todas las corrientes intervinientes utilizando los siguientes criterios[9]:

e La fraccion en peso de levadura inoculada que ingresa al fermentador (corriente F2), es la
necesaria para cumplir con los requerimientos de produccién.

o Una parte de las mermas en el rendimiento del reactor, se deben a que la corriente que se
desecha LD, contiene trazas de etanol producido por la fermentacién.
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e La corriente gaseosa G, representa al didéxido de carbono, producto de la fermentacidn
alcohdlica. En los tanques de fermentacidn se utiliza para favorecer la condicién anaerdbica
de la reaccidn, y su produccion se cuantifica para cerrar el balance de materia del bloque, y
para evaluar su posible aprovechamiento. La cantidad de etanol y agua en la corriente
gaseosa es despreciable.

Una vez definido el sistema de reactores tanto los caudales masicos como las composiciones
de las corrientes F1 y F4 se recalculan para cumplir con el requerimiento de la planta, ya que los
calculados en el capitulo 4 son valores aproximados.

5.2.2 Eleccion de tipo y cantidad de reactores

Los reactores pueden funcionar de forma continua o discontinua. Dentro del primer grupo,
se puede trabajar con un reactor tubular “TUB”, tanque agitado continuo “TAC” o una serie de
tanques agitados continuos “TAS".

En este trabajo, el sistema tiene una cinética de reaccion compleja como se detallé en el
capitulo 2, por lo que no se puede saber a priori qué opcion resulta conveniente. Se descarta la
utilizaciéon de un TUB ya que este no permite un control preciso de las variables, como puede ser la
temperatura, mientras que con el uso de un TAC se mejora esta situacion.

Dentro del segundo grupo se encuentra el tanque agitado discontinuo “TAD”. Si bien en la
practica, se utilizan tanto TAD como TAC para este tipo de reacciones, se descarta la implementacion
de uno o varios TAD por la escala de produccién que se maneja. El sistema discontinuo se suele usar
para producciones menores.

Por lo tanto se propone trabajar en forma continua, con un TAC o una serie de TAS.

Se determina el volumen requerido para distinta cantidad de tanques en serie (de 1 a 5).
Segln el trabajo de investigacion[9], trabajar con 4 TACs es el nimero éptimo de tanques para
trabajar en serie.

El disefio de la planta, se realiza a partir del requerimiento de produccién definido en el
capitulo 4. Se plantean, entonces, los balances de masa para cada especie en los tanques. Ademas,
se considera que se genera didéxido de carbono como otro producto de la reaccion.

Se utiliza un caudal de entrada al fermentador de 173.000 Kg/h con las composiciones
obtenidas en el capitulo 4.

La siguiente ecuacion relaciona la velocidad de generacién de etanol con la de generacion
de diéxido de carbono por estequiometria.

mp(Csl, Ccl, Cpl). By

0,=0,+ 1.000 (1)
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Las ecuaciones 2, 3 y 4, representan el balance de masa para cada componente:
[Flujo de entrada].=[Flujo de salida], +(- r,).V

Balance para sustrato:

L2 4 rs(Csl, Cel, Cpl)y =255 o)

psn

Balance para levadura:

QLD 4 re(Csl, Cel, Cpl).y =44 3

psn psn

Balance para etanol:

LD 4 1p(Cs1, Cel, Cpl).V =&E 4y

psn psn
Donde:

Q,: caudal masico de entrada del tanque. [=] Kg/h

Q,: caudal masico de salida. [=] Kg/h

psn: densidad de la solucién; 1,06 Kg/dm?

Cs0: concentracién de sustrato a la entrada del tanque. [=] g/dm?
CcO: concentracidn de levadura a la entrada del tanque. [=] g/dm?
CpO: concentracidn de etanol a la entrada del tanque. [=] g/dm?
Cs1: concentracidn de sustrato a la salida del tanque. [=] g/dm?
Ccl: concentracidn de levadura a la salida del tanque. [=] g/dm?
Cp1l: concentracidn de etanol a la salida del tanque. [=] g/dm?

rs: velocidad de consumo de sustrato. [=] g/(h.dm?)

rc: velocidad de generacion de levadura. [=] g/(h.dm?)

rp: velocidad de generacion de producto etanol. [=] g/(h.dm°)

V: volumen de reaccién. [=] dm?

PMco,: peso molecular de diéxido de carbono. [=] g/mol

PMp: peso molecular de etanol. [=] g/mol

De forma analoga, se plantean los mismos balances para cada tanque, para un sistema de 2,
3, 4 y 5 tanques agitados continuos en serie, de igual tamafio. Es importante destacar que los
reactores operan en las condiciones de salida, por hipdtesis de mezclado perfecto.

A modo simplificativo y conservador, se asume que la densidad de la solucion es la misma
en todo el proceso de fermentacidn, siendo igual a la del primer tanque (p=1,06 Kg/dm?).

Para evaluar las alternativas, se fija una conversion del 95% en todas las propuestas
(mediante el uso de Mathcad) y se compara el volumen total del sistema de reactores.

78



.\ 2 TAC 3 TAC 4 TAC 5 TAC

Volumen total 2.978 2.148 2.076 2.060 2.055
(m?)

Volumen de 3.000 1.100 700 515 410
cada TAC (m3)

Tabla 5-1.Resultados obtenidos.

Al comparar las alternativas, se observa que, a medida que aumenta el nimero de tanques,
el volumen total de reaccion resulta menor. Al trabajar con 2 tanques, el volumen total se reduce un
30% con respecto a trabajar con un sélo TAC. Si se comparan las opciones restantes, se encuentra
que no hay un cambio considerable en el volumen total para la fermentacién. Entre la segunda y
tercer alternativa, el volumen total difiere en un 3%, mientras que tanto entre la tercer y cuarta
alternativa, como entre la cuarta y quinta, el volumen total solo se reduce en un 0,2%.

Se realiza ademas un analisis del volumen de cada tanque. Se decide que es conveniente
trabajar con 4 TACs en serie, debido a que resulta menor el tamafio de los reactores y se optimiza la
agitacién, homogeneizacidon e intercambio de calor. Se considera que trabajar con 5 TACs no se
justifica, debido a la pequefia reduccidn en el volumen total.

Otra propuesta que se analiza, es una alternativa en la bibliografia[9], donde se utilizan 4
TACs de distintos volimenes. Los volumenes sugeridos por este autor son:

V1=0,21V
V2=0,27V
V3=0,31V
V4 =0,21V
Siendo V el volumen total de fermentacién.

Segun la bibliografia, el volumen total de fermentacion se reduce notablemente, si se usa la
relacidn mostrada, para una conversion fija. Pero se prueba esta alternativa, y el volumen resulta
mayor que para el cuarto caso (4 TACs de igual volumen). Esto se debe a que la cinética estudiada
no es la misma que se esta analizando. Por lo tanto, se descarta la utilizacion de este modelo.

Por lo antes mencionado se opta trabajar con 4 TACs en serie. Se utiliza un volumen total de
2.060 m? (4 tanques de 515 m?® cada uno) para obtener una conversién de 95% y un tiempo de
reaccién de 12 horas.

El llenado de los fermentadores se realiza respetando un margen del 30% de seguridad,
entonces se debe adquirir cuatro tanques de 700 m?, lo que resulta un volumen total es de 2.800

m?.
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Al salir del tren de fermentacidn, la corriente atraviesa una centrifuga que separa las
levaduras del resto de los componentes:

F3 F4
— CENTRIFUGA —
LD
v

Figura 5-3. Identificacidn de entrada y salidas de la centrifuga.

Se obtiene de bibliografia[15] la composicion de la corriente LD en la que se desprecia las trazas
de sustrato y etanol que pueden quedar en la misma:

X =0.856

H20LD

=0.144

XIevLD

Ademas se considera que F4 estd libre de levaduras en pos de simplificar los célculos. En la
practica, la levadura que pueda contener la corriente se desnaturaliza cuando entra a la primer
torre de destilacion, y se va por el fondo de la misma.

0

Xievra™

A continuacion se muestran los balances globales y por componente planteados para
obtener los datos faltantes:

F3=LD+F4
F,.Xsac,=LD.Xsac ,+F4.Xsac,
F,;.XH20_,=LD.XH20 ,+F4.XH20,,

F,.Xlev.,=LD.Xlev +F4.Xlev,,

Donde LD, F4 y las cuatro composiciones de esta ultima son incégnitas.

Ademas se plantea un balance en el tanque acondicionador (previo al fermentador) para
hallar las corrientes y composiciones a la entrada del mismo (F1y L1).

F1+L1=F2
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F,.Xsac.,+L1.Xsac ,=F2.Xsac,,
F,.XH20,,+L1.XH20 ,=F2.XH20,,
F,.Xlev.,+L1.Xlev ,=F2.Xlev,,

Se obtienen los siguientes resultados, que cumplen con los requerimientos de produccion
de la planta:

Caudal (kg/h) 172.348 173.000 160.800 141.194 12.200 19.606

Agua 0,8203 0,8172 0,879 0,8827 0 0 0,856
Sacarosa 0,1797 0,179 0,01 0,0115 0 0 0

Levadura 0 0,00378 0,018 0 0 1 0,144
Etanol 0 0 0,084 0,0957 0 0 0
co, 0 0 0 0 1 0 0
Glicerina 0 0 0,0089 0,0101 0 0 0

Tabla 5-2. Flujos y composiciones de entrada y salida.

Con los valores de las corrientes calculados anteriormente, se recalculan las corrientes
preliminares del capitulo 4, manteniendo las composiciones. Resulta:

F 140.662 Kg/h

remolacha

F . =59.897 Kg/h

aguaextraccion

F, =172.348 kg/h

jugocrudo™

F 28.211Kg/h

pulpaprensada

5.3 Material de construccion del biorreactor

En el disefio del bioreactor se debe contemplar que se trabaja con organismos vivos en
donde las condiciones operativas y estériles deben ser rigurosas para obtener los resultados
deseados.

El acero inoxidable es un acero con una aleacién que tiene una base de cromo del 11-26%,
con varios porcentajes de niquel afadido para aumentar su tenacidad; y de titanio, para la
soldabilidad. Existen muchos tipos de acero inoxidable, entre ellos estdn los magnéticos y los no
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magnéticos. Los primeros son los mds utilizados pero no son aptos para la fermentacion, es por esto
que se utiliza un acero del segundo tipo, no magnético, de la serie 300. Dentro de la serie 300 se
elige el acero inoxidable austenitico tipo 304L (cuyo esfuerzo permisible es de 15.700 Ib/pulg’ para
un rango de temperaturas entre los -20 y 100°F), correspondiente a las especificaciones estandar
ASME SA 240. Este tipo de acero es el mas utilizados por ser una aleacidon econdmica, versatil por su
resistencia a la corrosion y porque se sueldan facilmente. Se utiliza para numerosas aplicaciones
industriales, como:

- Aplicaciones quimicas y petroquimicas.

- Distintos equipos, como por ejemplo, recipientes a presion, intercambiadores de calor,
tuberias.

- Aplicaciones médicas y farmacéuticas.

- Procesamiento de alimentos y bebidas.

Los aceros inoxidables tipo 304L (UNS S30403) son conocidos por tener una composicion
quimica 18/8 de Cromo-Niquel. Resisten la corrosién atmosférica, poseen una excelente resistencia
a la corrosién intergranular y son faciles de soldar y fabricar.

A continuacioén, se exponen algunas propiedades fisicas:

Densidad 0,285 Ib/in®; 7,90 g/cm?
Calor especifico 0,12 BTU/Ib°F ; 500 J/kg.K
Médulo de elasticidad 29x10° ps; 200 GPa

Conductividad térmica (100°C) 9,4 BTU/h.ft.°F ; 16,3 W/m.K

Resistencia eléctrica 29,1 pnOhm-in a 68°C; 74
pOhm-cm a 20°C

Rango de fusién 25050-2590 °F ;1398-1421°C

Tabla 5-3. Propiedades del acero inoxidable 304L.

Se debe contar con el trabajo de un especialista, como puede ser un ingeniero mecanico
para poder determinar lo que respecta a espesores de pared y de fondo, tensiéon admisible de los
materiales y tipo de soldaduras, pruebas hidraulicas, conexiones y soportes, entre otros.

Debido a que la reaccion es levemente exotérmica no es necesario tener en cuenta la
temperatura ni la presion de trabajo en la eleccion del material del reactor para su construccion.
Estos pardmetros no son un impedimento para el material de construccién del fermentador.

Ademas se contempla la limpieza y el saneamiento que son una parte integral y deben
tenerse en cuenta en cada fase del proceso. La limpieza de los equipos ayuda a la eliminacién de
residuos organicos/inorganicos y microorganismos del mismo. Ademas, el saneamiento reduce la
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poblacién superficial de microorganismos viables y evita el crecimiento microbiano dentro de este
mismo equipo. El acero inoxidable permite una facil limpieza de los tanques y garantiza que no se
oxiden ni degraden los mismos durante el proceso.

5.4 Sistema de agitacion

Se escoge un sistema de agitacién para el fermentador que consta de una turbina ubicada
sobre un eje vertical sostenido por un reactor acoplado a un motor que mueve a la turbina. Se
instalan 4 placas deflectoras colocadas regularmente a 90° para evitar la formacion de vortices en el
reactor. La agitacion ayuda a la homogeneizacidn y no causa dafio mecanico a las células.

A continuacion, se observan las lineas de flujo en una vista frontal y de planta:

[ XO
&'ﬂ I O O

Figura 5-4. Diseio de agitacion.

Se emplea una turbina de disco, tipo Rushton, en el sistema de agitacién. Las paletas de
hélices Rushton son planas y se colocan verticalmente a lo largo del eje de agitacion. Estas paletas
generan un movimiento en forma radial y tangencial, asi como también un movimiento vertical con
respecto al vastago del agitador. Los bafles se colocan para eliminar el efecto de vortices que
produce la agitacién. Se opta por dicha turbina debido a su frecuente uso en sistemas de
fermentacion. Se coloca una Unica turbina en el eje porque solo se requiere mezclar, en cambio, en
los sistemas aerdbicos, se utilizan muchas turbinas para asegurar la transferencia de oxigeno al
medio.

La ubicacién de los agitadores en el tanque depende del tipo de turbina, para el caso de
turbina de Rushton la relacidn didametro del agitador y altura en el tanque debe ser 1.

En la siguiente figura se muestra el esquema del sistema con sus dimensiones:
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Figura 5-5. Disefo de agitacion.

Se dimensionan los pardmetros del equipo en base al didmetro del tanque.

Como el volumen del reactor es 700 m?, entonces el didmetro serd 9.62 m (Dt).

2
V = n.('g‘) H

reactor
Se utilizan las siguientes relaciones[7]:
H=Dt=9,62 m

Da=Dt/2=4,81 m

W=Dt/5=1,92 m

L=Da/4=1,20 m

C=Dt/4=2,40 m

J=0,1*Dt=0,96 m

Luego, los parametros anteriores se utilizan para el diseiio del sistema de agitacién.

5.4.1 Potencia total de etapa de fermentacion

La energia de agitacién es un factor crucial en el disefio y la economia en cualquier sistema de
mezclado. Se sabe que un agitador particular imparte potencia de energia a una velocidad que es
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dependiente de su tipo y que estd caracterizada por lo que se denomina nimero de Potencia (Po),
el cual es adimensional e independiente del tamafio del agitador.

Para calcular la potencia del sistema de agitacidn es necesario conocer el régimen de flujo
en el que opera el reactor. Los bio-reactores industriales nunca operan en la regién laminar porque
el caldo de fermentacion no llega a ser lo suficientemente viscoso. Para determinar el régimen de
operacion se debe calcular el nimero de Reynolds:

Re=p.N.Da’/u (A)

Donde: pes la densidad de la solucién en Kg/m?
N es la velocidad de agitacion en 1/s

Da es el didmetro de la turbina en m

wes la viscosidad de la solucién en N.s/m?

Si Re<10 el flujo es laminar, si Re>2.10* estd en régimen turbulento y se encuentra en
régimen transitorio si el valor de Reynolds estd entre dichos limites.

La densidad y la viscosidad varian en los 4 tanques ya que la concentracidon de sacarosa va
disminuyendo. Es por esto que se calcula el nimero de Reynolds para el peor de los casos (tanque
1), cuando la viscosidad y densidad tienen el mayor valor (posicion conservadora). Se deberia
considerar que la solucién no sélo estd compuesta por agua y sacarosa, sino también por etanol y
levaduras en suspensidn pero con el fin de simplificar los cdlculos, no se tiene en cuenta. De todas
formas, anteriormente si se considera la cantidad de levadura y etanol en el calculo del volumen de
los reactores al agregar el factor de seguridad del 30%, por lo que se estda compensando la
simplificacién realizada.

La densidad y la concentracion de la soluciéon (en porcentaje peso en peso) guardan una
relacidn lineal que se obtiene al graficar los datos hallados en el trabajo de investigacién[3] a 30°C.
Para la temperatura operativa de interés (28°C) se considera igual en valor, ya que es una solucion
de baja concentracion de sacarosa. De igual forma, con datos encontrados en la bibliografia[14] se
determina una funcién lineal, con la cual se calcula la viscosidad para las distintas concentraciones.
Si bien esta uUltima estd a 25°C, no habra diferencias apreciables a 28°C, por lo que se trabaja con
dicho valor. Ambos pardmetros, densidad y viscosidad, son similares a los hallados para el agua a
dicha temperatura, lo cual es légico ya que las concentraciones de azucar con las que se trabaja son
bajas. Entonces, a 28°C, la densidad de la solucién es 1,06 Kg/dm?y la viscosidad es 0,002 Kg/m.s.

Otro parametro que se debe conocer para calcular el valor de Reynolds es la velocidad de
agitacion. Se toma arbitrariamente una velocidad de agitacion de 20 RPM debido a que en tanques
de procesos industriales la velocidad de agitacién usual varia de 20 a 150 RPM [13] y como se
trabaja con microorganismos se elige el menor valor para no afectar a los mismos. Con este valor y
los calculados anteriormente se resuelve la ecuacién anterior y se llega a:
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Re= 4,087*10°

Para este caso particular Re= 4,087*10° (>2.10%), con lo cual se puede asegurar que el flujo
es turbulento. Verificado esto se prosigue calculando el nimero de potencia (Po). Tanto este Gltimo
como la potencia de agitacién (P) estan relacionados con el tamafio del impulsor (Da) y con la
velocidad de agitacion (N). Esto, puede ser expresado a través de la siguiente ecuacion:

P =Po.p.N>.Da’

Donde:

pes la densidad de la solucién en Kg/m*
N es la velocidad de agitacién en 1/s.
Da es el diametro de la turbina en m.

Po es el nimero de potencia.

El nimero de potencia (Po) resulta de la interseccidn del valor de Reynolds y la curva para
este caso particular (turbinas Rushton) en el grafico Po vs Re de la bibliografia [7].

Se obtiene Po=5.5 W.
Se resuelve la ecuacidn anterior y se llega a P=5.559*10° Watts.

Luego el calor generado sera la suma entre el calor de reaccidn mas el calor proporcionado
por el sistema de agitacion.

5.5 Sistema de enfriamiento

Los cambios de energia asociados con las reacciones quimicas juegan un papel muy
importante en el disefio de reactores quimicos. Siempre se debe evaluar la cantidad de calor a
agregar o extraer para mantener la temperatura constante, si es lo que se desea.

Se debe partir del conocimiento del comportamiento termodindamico de la reaccion. Como
se calculd en el capitulo 2, teniendo en cuenta los datos de entalpia de formacidon de cada uno de
los compuestos que intervienen en la reaccion, y ajustando los valores a la temperatura de
operacion de 28 °C, se obtiene:

AH =-67.42 —L&—
mol glucosa

El valor de entalpia es negativo, eso quiere decir que la reaccidn es exotérmica. Cabe aclarar
gue este valor de calor liberado es aproximado, ya que sélo se tiene en cuenta la transformacién de
los azucares sin considerar el metabolismo celular ni la formacidn de nuevas células.

Se sabe que cuando la temperatura no se mantiene constante, en una reaccion exotérmica,
pueden existir multiples estados estacionarios en reactores TAC, por lo que siempre se elige trabajar
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en un punto estable de buena conversion, controlando la temperatura. En estos casos, es
importante establecer condiciones para lograr la unicidad del sistema.

En la situacidn particular a tratar, la temperatura de operacidn es baja (28°C) y no se tendra
problema con los multiples estados estacionarios, por lo cual no se analizara.

AH =—67.42 mol glucosa NO resulta ser un calor de reaccidon elevado, es levemente

exotérmico, pero debe ser removido ya que hay que mantener constante la temperatura operativa
del fermentador, debido a que el sistema es sensible a este pardmetro por trabajar con
microorganismos vivos. Por lo tanto, se descarta la utilizacidn de reactores adiabaticos.

La remocién de este calor presenta dificultad, esto es porque la temperatura de reaccién es
muy similar a la temperatura ambiente.

Una alternativa es trabajar con adecuados mecanismos de control para mantener la
temperatura constante dentro de los tanques. Se opta, entonces, por utilizar reactores isotérmicos
para el bloque de fermentacién.

Por la importancia del control de temperatura, se va a estimar el caudal de agua a utilizar en
el sistema de refrigeracién y drea de intercambio del serpentin. Para ello, se debe partir del planteo
del balance de energia en el fermentador.

A continuacion, se describe cada término:
Qacumulado = Qrxn + Qag — Qserpen —Qevap - Qsen - Qpared

Qacumulado: corresponde al calor acumulado en el fermentador. Se quiere mantener el
fermentador a temperatura constante, por lo tanto es de interés que sea nulo.

Qrxn: es el calor de reaccion.
Qag: se define como el calor que se genera por la agitacidon mecanica.

Qserpen: es el término de transferencia de calor con los alrededores, intercambiado con el
serpentin, y se representa como:

Qserpen=U - A - ATml (1)

Donde: A: area de intercambiador (m?).
U: coeficiente global de transmisién de calor (W/m’.K).
ATml: diferencia de temperaturas media logaritmica (K).

Qevap: corresponde a la pérdida de calor por evaporacidn. En este término se incluye la
pérdida de calor por CO,. Normalmente, el calor disipado por CO, es despreciable comparado con
el calor de reaccidn. En este caso este término es nulo.
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Qsen: es el calor sensible que se introduce por las corrientes de entrada y salida. En este

proceso, las corrientes de entrada y salida estan a la temperatura de operacién, por lo que este

término es nulo.

Donde:

Qpared: transferencia de calor. Esta puede darse debido a la radiacién o a la conveccion.

QConveccion: se estima como la transferencia de calor por las paredes, por el techo y por el
piso de un cuerpo cilindrico. Se supone que tanto la temperatura externa, como interna son
constantes, y que la temperatura en el fermentador en fase liquida y gaseosa es la misma,
28°C.

Se representa de la siguiente manera:

Oconveccion =1 s Dt s H s Ry 5 (T =T 4) +2 5 hyypp n(%‘)z.(Tf -T,.m (2)
haire: coeficiente de conveccion.

H: altura del liquido.

Tf: temperatura del fermentador.

Tamb: temperatura ambiente.

Dt: radio del tanque.

QRadiacion: se calcula como la transferencia de calor por las paredes y por el techo de un
cuerpo cilindrico, al suponer que la temperatura de superficie es igual a la temperatura del
fluido (Tsup=28°C).

Se representa con la siguiente ecuacion:

Oradiacion = n.Dt.H 66T " = Tap) + 1(2) 80Tt = Top®) (3)

Explicados todos los términos, el balance queda:

Qrxn +Qag = Qserpen + Qpared (4)

88



5.5.1 Calor generado por reaccion

El calor generado por reaccion (Qrxn) cambia muy poco en los cuatro tanques. En la
siguiente tabla se muestran los valores correspondientes:

I T e N

Calor de reaccién (Watts) 3,86*10°  4,89*10°  4,49*10° 2,78*10°
Tabla 5-4. Calor de reaccién de cada tanque.
5.5.2 Calor generado por agitacion
El calor generado por la agitacion mecanica (Qag) para cada tanque se calculd en el inciso
5.5.1 dando como resultado:
Quag = 5,559 « 10° W atts
5.5.3 Calor transferido por las paredes del tanque

Para el calculo del calor que se transfiere por las paredes por conveccion (Qconveccidn) se
considera que los tachos estan en contacto con el aire en todo su superficie, ya que se encuentra
sobre soportes. Resulta entonces:

b =5 W/m2 K
T,=28C
T,.,=35C

Qconveccion =m.Dt.H By, (T = T ypp) + 2.hm.re.n.(%‘)2.(Tf ~T ) = 1,528 « 10* Watts

Se considera un coeficiente de conveccidn para el aire de 5 W/(m?2.°K)[10] y una temperatura
ambiente de 35°C. Esto hace referencia al peor de los casos cuando la planta opera en febrero.

Luego, se calcula el calor que se transfiere por radiacién (Qradiacion):

6=5,67%10" W/m?°K*
£=0,28

Tinf = 308 °K
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Oradiacion = n.Dt.H.s.cs.(Tinf4 - Tsup4) + 1t.('%‘)2.8.c5.(Tmf4 - Tsup4) = 4,565 % 10° Watts

Este calor se desprecia frente al de conveccion.

Luego, Opared = Qconveccion

5.5.4 Cdlculo del calor intercambiado con el serpentin

Luego, de la ecuacion (4) se puede despejar el calor que debe ser retirado por el serpentin
para cada tanque. Tanto el drea como el calor de reaccién cambian en cada TAC. Se llega a:

I N T e

Calor serpentin (Watts) 9,572*10° 1,06*10°  1.02*10°  8.492*10°

5.5.5 Cdlculo del caudal del fluido refrigerante
Por otro lado, el calor que se retira por el serpentin a su vez es:
Qserpen=m-Cp - (Ts-Te) (5)
Dénde: m: caudal masico del liquido refrigerante, agua (kg/h).
Te: temperatura de entrada del liquido refrigerante, agua. (°C).
T's: temperatura de salida del liquido refrigerante, agua. (°C).
Cp: capacidad calorifica del agua (kJ/kg.K).

Se sabe que:

Te=20°C
Tf=27°C

Cp=4.180 J/Kg.°C
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Se llega a un caudal de agua de refrigeracién, para cada tanque, igual a:

I e e e e

Caudal agua 117.800 130.400 125.500 104.500 478.200
refrigeracion (Kg/h)
5.5.6 Cdlculo del drea del serpentin

Si se toma al coeficiente de transferencia (U) como 1200 W/m”.K [11] y ATm/ se mantiene
constante para que la fuerza impulsora permita una buena transferencia:

U = 1200 W/m?> K

Te=20°C

Tf=27°C

(Tf — Te) — (Tf — Ts)

(Tf — Te}:|
(Tf - Ts)

ATml =

=3366 K

Se puede calcular el drea de cada tanque (A) de la ecuacién (1):

1 237 0,16 453

2 263 0,17 477
3 253 0,17 467
4 210 0,15 426

Tabla 5-5. Dimensiones del serpentin de cada tanque.
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5.6 Variables de los procesos

Los sensores mds empleados en biotecnologia a escala industrial, son para cuantificar el
ambiente fisico-quimico de los bioprocesos. Variables como pH, temperatura, presion, nivel del
liguido, caudal de alimentacién y espuma deben ser controladas durantes los procesos. En cambio,
variables como las concentraciones de sustrato, metabolitos y biomasa son poco monitoreadas por
su variabilidad y complejidad, ademas se debe considerar que los tipos de tecnologias disponibles
tienen restricciones que no permite operar en todos los bioprocesos, y que demandan grandes
costos de adquisicidn y mantenimiento.

Los proveedores de instrumentacién industrial ofrecen muy pocos sensores capaces de
proveer confiabilidad, mediciones directas y en linea de variables microbiolégicas, por lo que se va a
realizar muestreos periddicos y trabajar en fase de laboratorio.

El factor principal en la selecciéon de un método de medicidn para las diferentes variables, es
la estabilidad del instrumento, no sélo durante los procedimientos de esterilizacion, sino también
por cualquier interaccion entre el sensor y los diversos componentes del medio de cultivo que
puedan causar interferencias. Otros factores importantes son el tiempo de procesamiento y la
ubicacion de los instrumentos, ya que puede afectar la medicidn. Los sensores son insertados
dentro del medio con soportes disefiados especialmente para estas aplicaciones (por ejemplo,
sistemas autolavables). En escala industrial, pueden existir problemas de homogeneidad del medio,
por lo cual es importante ubicar adecuadamente las sondas de medicién o afrontar el problema
colocando varias sondas en diferentes lugares. En lo posible, es mejor ubicar el sensor de tal manera
gue esté inmerso en el medio continuamente. Aunque existen aplicaciones que no lo permiten, por
lo cual es necesario concebir a veces una ubicacién en bypass. Segun la aplicacién, los datos
obtenidos en bypass pueden diferir de los datos obtenidos directamente del medio, ya que en el
tubo de desvio pueden haber fendmenos de no homogeneidad en temperatura, oxigeno disuelto,
pH, entre otros.

Las variables que se decide controlar en linea son el nivel del liquido en los reactores, la
temperatura, el pH, la presién del sistema y el caudal de alimentacion.

- Nivel de Liquido: en cada reactor, el liquido introducido en el mismo llega a un cierto
nivel, el cual se mantiene constante y se mide, ya que, si llega a estar por debajo de su nivel, puede
provocar problemas en otros equipos, y si esta por encima de su nivel, puede acarrear problemas
de rebalse o de presién en el reactor.

- Temperatura del proceso: cada proceso se realiza a una temperatura fija, la cual se debe
controlar. Si el proceso se da a una temperatura menor que la temperatura fijada, la reaccién no
llega a producirse, y si se da a una temperatura mayor, el sistema puede desestabilizarse y provocar
efectos negativos en el proceso.

- Presidn del sistema: cada proceso se debe llevar a una presion determinada, de tal manera
que no se produzcan efectos negativos en los reactores. Una subida de presidon puede afectar
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negativamente al acero inoxidable, incluso pudiendo llegar a fracturarse. Una bajada de presion
puede producir desestabilizaciones en el proceso.

- Caudal de alimentacién: todos los procesos deben llevarse a un caudal determinado,
teniendo sus concentraciones predefinidas. Si se introduce menos caudal de alimentacién, se
producirdn bajadas de produccidn, y si se introduce mads caudal de alimentacidn, conlleva fallos en
el proceso y subida de algunos parametros, tales como la presion y la temperatura.

- pH del medio: para que las reacciones quimicas puedan producirse, deben llegar a un
valor medio. Estos valores estan fijados para cada reaccion. Un cambio drastico en el pH del medio
provoca que la reaccién no pueda llegar a producirse, incluso en el caso de pH muy bajo, pueden
producirse corrosiones del material del reactor.

El inconveniente de la generacidn de la espuma, se tiene en el tanque acondicionador de la
levadura. No se evaluard en esta entrega este inconveniente, ya que sélo se considera la etapa
propia de fermentacion.

5.6.1 Tipos de control

Para poder controlar estas variables de proceso, se usan sistemas de control especificos
para cada uno. Existen diferentes tipos de control, como por ejemplo:

- Control retroalimentado ON/OFF: son sistemas de control en los que existe una
realimentacién continua de la sefal de error del proceso al controlador, que actua conforme a esta
sefial buscando una reduccién gradual del error hasta su eliminacion.

- Control de lazo en cascada: en el caso de que la variable que se quiere manipular sufre
grandes oscilaciones que afectan a la capacidad de control del sistema, se utiliza este tipo de
control, que actlia a un esquema jerarquizado de variables de control, en el que se distinguen entre
variables primarias y variables secundarias. Las variables primarias seran las controladas, mientras
que las secundarias son aquellas manipuladas para llevar al sistema a un régimen de operacién
determinado por las variables primarias.

5.6.2 Eleccion de los sistemas de control
Para controlar las variables de los procesos, se elige los siguientes controles del sistema:
Control de nivel del liquido en los reactores

En el control del nivel del liquido, se elige un control PI. En este caso, se halla un sensor de nivel (LT)

en la altura media del liquido. Un cambio significativo de este nivel hace que el sensor de nivel
mande una sefial (h) a un controlador de nivel (LC). Este controlador compara la sefial fija que le
llega (w) con la sefial del sensor y manda una sefial corregida (u) a la valvula de flujo de salida del
reactor, haciendo que ésta se abra o se cierre, dependiendo del nivel del liquido.
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Figura 5-6. Lazo de control de nivel de liquido.

Control de la temperatura del reactor

El tipo de controlador a utilizar para el control de la temperatura es el sistema de lazo en
cascada. Un termosensor (RTD) situado en el interior del reactor manda una sefial (Ti) al primer
controlador de la temperatura (TC). Este corrige el error de temperaturas con el valor fijo (T) y
manda el resultado a un segundo controlador de temperatura. A su vez, otro termosensor (TT)
situado en el serpentin manda una sefial al segundo controlador de temperatura (TC). Este compara
la sefial que le llega del primer controlador de temperatura, y manda una sefial (u) a una valvula
situado en el serpentin, el cual regula el caudal de refrigerante que circula por el serpentin.

L ®—‘ T,_
19 @_ Reactor

0 v

Refrigerante

Figura 5-7. Lazo de control de temperatura del reactor.
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Control de la presion del sistema

El sistema de control para la presion es un sistema en lazo cerrado. El sensor de presién (PT)
situado en el interior del reactor manda una sefial al controlador de la presion, que compara el valor
qgue le llega del sensor con el valor fijo de consigna. Finalmente, manda una sefal (u) a la valvula
gue se encuentra en la cafieria de salida de los gases del reactor, que produce la apertura, lo que
permite el alivio de la presion en el reactor.

forms mmm e m———

Figura 5-8. Lazo de control de presion del reactor.

Control del caudal del sistema

El caudal se controla con un sistema de lazo cerrado. Un caudalimetro situado antes de la
valvula de regulacion del caudal que entra en los reactores recoge una sefial que manda a un
controlador de caudal. Este controlador compara la sefial que viene del caudalimetro con la sefial de
consigna. Finalmente, el controlador manda una sefial (u) a la valvula de regulacion del caudal, para
ajustarlo.

Figura 5-9. Lazo de control del caudal de alimentacion del reactor.
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Control del pH del proceso

La medida del pH del medio se hace mediante un sistema PID. Un pH-metro envia la sefial
del pH del medio a un control de andlisis. El control de andlisis comprueba con el valor de consigna,
fijo de cada reactor, y manda una sefial a las vélvulas dosificadoras (on /off) de 4cidos y bases, que
proporciona las cantidades necesarias de acido o base para regular el pH del medio. En el caso de
gue el pH medido sea mas basico que el deseado, se agrega acido durante un lapso maximo de 30
segundos. El protocolo de operacidn lo establece de esta forma, porque una abundante cantidad de
acido en el proceso de reproduccidén, puede matar las levaduras o inhibirlas. Ademds, estas
dosificaciones no son tan continuas, debido a que los metabolitos de la fermentacion tienden a ser

acidos.
A continuacion se presenta el control propuesto para un fermentador:
acido T base

controlador

Figura 5-10. Lazo de control del pH de los reactores.

Los lazos de control propuestos se van a detallar en préximas entregas, donde tambien se
va a tener que considerar la opcién del automatizado como puede ser mediante el uso de un PLC?.

Variables controladas | Variables Manipuladas

en reactores

Nivel de liquido % de apertura de la valvula de flujo de salida del reactor.
Temperatura % de apertura de la valvula de agua refrigerante.

Presion % de apertura de la valvula de gases de la salida del reactor.
Caudal de entrada % de apertura de la valvula reguladora de caudal de entrada.
pH % de apertura de las valvulas dosificadoras de acido y base.

Tabla 5-6. Variables controladas y manipuladas.

2 Controlador légico programable
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CAPITULO 6: Diseiio del
sistema de separacion.

Se definieron los pardmetros de diseifo del sistema de separacion y se evaluaron opciones.
Para analizar las alternativas y establecer las presiones de trabajo, es de suma importancia
considerar las propiedades del solvente (glicerina en este caso) como restriccion para establecer los
parametros de disefio. La temperatura de descomposicion de la glicerina es de 250°C, inferior a su
temperatura de ebullicién a presiéon atmosférica (287°C). La primera y segunda torre operan a
presion atmosférica. La tercera opera cerca de 0,2 atmdsferas porque requiere evaporar la glicerina
para su recirculacién en el reboiler y a presidon atmosférica esto implica su descomposicién.

Para el tren de destilacion se simularon dos configuraciones,la primera con reciclo de
glicerina y la segunda con reciclo de agua residual y glicerina, para llegar en ambas a igual
produccion y pureza de etanol.

En la segunda alternativa la concentracién de etanol presente en la corriente residual que
se recicla, resultdé menor a la concentracién de la alimentacidn original a la primer torre. Volver a
introducirla en el sistema, generé un mayor consumo energético, sumado a que la mejora en la
concentracion del producto no resultd apreciable. Por lo tanto, se decidid trabajar sélo con reciclo
de glicerina por presentar menor consumo en el primer reboiler.
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6.1 Introduccion

El objetivo del presente capitulo es disefiar el sistema de separacion a utilizar en la planta
productora de bioetanol, para lograr el requisito de pureza y produccion.

Las primeras decisiones que se deben tomar en el disefio estan directamente relacionadas
con la seleccidn de los equipos separadores y el método de operacion.

El siguiente paso consiste en evaluar las caracteristicas y el funcionamiento del sistema,
esto es, su tamafio, la corriente de producto y las condiciones de operacién requeridas. Entre estas
ultimas se incluyen temperaturas, presiones, caudales y composiciones de entrada y salida de cada
equipo. Esta informacidn, junto con la produccién requerida y sus requisitos de concentracion,
constituyen las condiciones de disefio.

En este capitulo se utiliza el simulador de procesos UniSim Design R390.1 para la obtencién
de resultados, a partir de los cuales se disefia, finalmente, el sistema de separacién de la planta.

Pueden existir diversas combinaciones de separadores, tamafos y condiciones de operacidn
que en conjunto satisfagan las condiciones deseadas a obtener. De todas las posibilidades
simuladas, se realiza una comparacién en base al analisis de los costos variables (calor requerido),
para luego definir el tren de destilacién a utilizar.
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6.2 Método de separacion

En el capitulo 3 se analizaron los distintos métodos de separacion, y se decidié trabajar con
un tren de destilacién para deshidratar el etanol.

6.2.1 Destilacion

La destilacién es la separacién de dos o mas componentes teniendo en cuenta las
volatilidades relativas de los mismos. En la destilacién simple, la mezcla se alimenta a la columna,
en donde se calienta a una temperatura a la cual el componente mas volatil se vaporiza. La columna
esta compuesta por etapas que permiten el paso del vapor y la caida del liquido. Idealmente, el
vapor y el liquido estan en equilibrio. El liquido mas volatil se concentra en la fase de vapor en el
tope de la columna, pasa por un condensador para luego ser recolectado. Parte del destilado vuelve
a la columna como un reflujo. A medida que desciende en la columna, el componente menos volatil
se concentra en la fase liquida en el fondo de la misma, y se recoge fuera de esta. Parte de la
composicion de fondo pasa por el reboiler, y vuelve a la columna como una corriente en ebullicion.

El reflujo y la corriente en ebullicion permiten una buena separacién para un dado nimero
de etapas. Cuanto mayor es el reflujo, menor es el nimero de etapas necesarias para llevar a cabo
la separacion.

En nuestro caso, la destilacion simple no ofrece una buena separacién debido a que la
mezcla forma un azedtropo de baja temperatura, entonces, como maximo, se puede separar con
una concentracion cercana al mismo (la concentracién azeotrdpica es de 0.955 en peso de etanol y
se llega con infinitas etapas ideales), concentraciéon que resulta inferior al requerimiento. El punto
de ebullicion del azedtropo es menor a los puntos de ebullicién del agua y etanol por separado.
Ademas, el etanol que se requiere producir debe tener una concentracién mayor a la del azeétropo
a presion atmosférica (0.996 en peso de etanol).

Por lo anterior, es necesario considerar otros métodos de destilacién que permitan romper
el azedtropo, como es la destilacion extractiva, donde se agrega un tercer componente llamado
solvente o agente extractor, que modifica la volatilidad relativa de los componentes de la mezcla
etanol-agua y no forma azedtropos adicionales. Ademas, el disolvente utilizado debe ser de baja
volatilidad para que sea facilmente recuperable en la tercer columna y poder ser reutilizado.

En el capitulo 3, se decidid trabajar primero con una destilaciéon simple, hasta llegar a la
concentracidon cercana a la azeotrdpica por cabeza. Se busca lograr lo anterior para reducir el
contenido de agua lo maximo posible y reducir el requerimiento operativo de la segunda torre
(cuanto mayor sea la cantidad de agua a extraer, se requiere mayor cantidad de solvente, por ende
una torre mas grande).

El destilado de la primer torre se alimenta a una segunda torre, donde se adiciona el
solvente de la extraccidn para romper el azedtropo y se logra deshidratar el alcohol hasta su
requerimiento. La configuracién cldsica de esta técnica comprende el uso de dos columnas de
destilacion posteriores a la destilacion simple. La segunda es conocida como columna de destilacién
extractiva y la tercer columna es la de regeneracidn del solvente, como se muestra a continuacién
en la figura 6-1.
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L. Reciclo de Glicerina
Glicerina - -

adicional

-1

- - D1 D2
Columna de destilacidn F1 -
[~ imol Alimentacién Columna de destilacion Columna de
simple azeotropica extractiva recuperacion
- de solvente
salida de la -
centrifuga
(Etanol + Agua)
BO B1 B2

Figura 6-1. Tren de destilacion para la deshidratacion de etanol.

Este tren de destilacion es de secuencia directa, los componentes se separan como
destilado en orden decreciente de volatilidad relativa.

La eficiencia del proceso de destilacién extractiva depende de la eleccidn del solvente, y en
cuya eleccion se debe tener en cuenta el tipo de azedtropo a separar. Para este caso, se desea
separar una mezcla azeotropica de minima temperatura de burbuja. La seleccion del solvente
apropiado para una operacidn de destilacidn extractiva se basa en las siguientes propiedades:

¢ No debe formar azedtropo con los componentes que se desea separar.
¢ No debe causar regiones de inmiscibilidad.

¢ Debe tener un alto punto de ebullicion, el cual debe ser significativamente diferente de
los puntos de ebullicidon de los otros componentes para facilitar la separacidon en la segunda
columna.

e Se debe considerar también la seguridad del solvente, los efectos ambientales que podria
generar, problemas de corrosién, precio y disponibilidad.

El solvente elegido para realizar la operacion es la glicerina. La misma cumple con el
objetivo de “romper” el azedtropo y permite poder destilar hasta obtener etanol tan puro como se
requiera (99,6% en peso en nuestro caso). Ademas, tiene baja toxicidad en comparacién con los
demas solventes evaluados en el capitulo 3 y tiene como ventaja su disponibilidad, ya que se
obtiene en gran medida en el proceso de produccion de biodiesel, lo que implica un bajo costo.
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6.3 Seleccion de tipo de torre

La seleccidon de la torre se puede hacer segun el tipo de contacto, que puede ser por etapas
0 en continuo. El primero se consigue utilizando columnas de platos, mientras que el segundo se
consigue con el uso columnas de relleno. La columna de platos tiene en su interior una serie de
platos en los cuales se produce el contacto entre la fase gas y la fase liquida. Generalmente se usa
cuando el didametro de la columna es superior a 0,75 m y el nimero de etapas es mayor de 15 o 20.

La columna de relleno tiene en su interior un relleno que permite un buen contacto entre la
fase gas y la fase liquida. Los elementos que componen el relleno pueden ser de diferentes tipos,
escogidos segun las caracteristicas requeridas por la operacion de destilacién: aleatorios o
estructurados. Los rellenos aleatorios suelen utilizarse en sistemas con bajo caudal de liquido y de
gas ya que evitan la formacién de espuma, y también debido a su baja pérdida de carga (3-4 mbar
por etapa tedrica equivalente) es posible su uso en sistemas a vacio aunque no son los mas
recomendables.

Los rellenos ordenados presentan una baja pérdida de carga (1,5-2 mbar por etapa tedrica
equivalente) y una alta eficiencia, lo que los hace ser los mas utilizados en sistemas a vacio y en
otros no espumosos con bajo contenido en sélidos.

Por ultimo, se destaca que por problemas estructurales no se suelen usar estas columnas
para operaciones que requiera un didmetro de columna superior a 0,9 metros y/o una altura de
relleno superiora 6 m.

A continuacion en la tabla 6-1. se compara las caracteristicas generales de cada torre:

TORRE RELLENA TORRE DE PLATOS

Dificil limpieza.

Se emplea para menores alturas y

diametro de torres menores a un metro.

Mayor eficiencia debido a que el
funcionamiento del relleno establece
una gran superficie de contacto entre el
gas y el liquido, se favorece el intimo
contacto entre las fases.

La torre empacada, tiene una caida de
presion del gas menor por unidad de
altura, siendo importante en la
destilacidn al vacio.

La cantidad de liquido retenido por la
columna es muy pequeiia, si existe un

Facil limpieza.

Torre de mayor altura y volumen.

Menor eficiencia, debido a que el area
superficial es menor en platos, y mayor
diametro de torres.

Las torres de platos generan mayor caida
de presion por plato. Las espirales de
enfriamiento se construyen mas
facilmente en las torres de platos, donde
el liquido se puede enfriar mas rapido y
regresar a los platos.

Opera sobre amplias zonas de carga de
vapor y liquido por unidad de seccidn
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buen disefo. El liquido se retiene en
menor tiempo.

En las torres empacadas se trabaja con
valores altos de la relacidn gas-liquido.

No tiene corrientes laterales.

Las torres empacadas operan con menor
burbujeo de gas en el liquido.

Cuando hay problemas de corrosién hay
menos problemas en las torres
empacadas.

Los empaques dificultan la limpieza
frecuente en las torres empacadas.

Los costos iniciales en el disefio son
mayores. Aunque con el tiempo de
operacion se reduce el costo.

Se utiliza en operaciones altamente
corrosivas.

La distribucion del liquido resulta dificil.

Las columnas empacadas son utilizadas
en una gran gama de procesos, como
destilacion, extraccion, humidificacion
(deshumidificaciéon) y en absorcion
gaseosa.

recta de la torre.

En las torres de platos la relacién
liguido-gas es menor.

Las corrientes laterales son mas
facilmente eliminadas en las torres de
platos.

Operan con mayor burbujeo de gas en el
liqguido, se genera una mayor caida de
presién por poco control de arrastre de
liguido en las burbujas.

La corrosién es mayor en la torre de
platos.

La limpieza frecuente es mas facil en
torres de platos.

Los costos iniciales en el disefio son
menores.

No aplica para servicios corrosivos, ni
para servicios con tendencia a la
formacion de espuma.

La distribucion de liquido es menos
rigurosa.

Son mdas comUnmente usadas en
procesos de destilacion.

Tabla 6-1. Comparacién entre torre rellena y de platos.

Por lo antes mencionado, y teniendo en cuenta la magnitud del sistema de destilacidn, se

decide trabajar con 3 columnas de platos.
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6.4 Simulacidon de proceso de destilacion

6.4.1 Métodos Para el Disefio de Torres:

Los métodos cortos son utiles para estudios preliminares del disefio de las columnas. Los
métodos largos son en cambio los que se emplean para el disefio real.

6.4.1.1 Método Corto

El método corto es un método aproximado y rapido que no requiere tanto tiempo
computacional. Se basa en las ecuaciones de Fenske-Underwood para torres de reflujo simples.
Mediante la especificacién de la corriente de entrada (temperatura, presién y flujo) y la presién a la
cual se va a operar, se obtiene el valor de reflujo minimo (Underwood). Una vez determinado dicho
valor, se utiliza una relacidon de reflujo especifica mayor a la antes mencionada, para calcular: la
velocidad de flujo de liquido y vapor en las distintas zonas de la torre, el calor en el condensador y el
hervidor, el nUmero de platos ideales (Fenske) y la ubicacién de alimentacién éptima.

El método corto es sélo una estimacién del disefio de la columna y puede utilizarse
Unicamente para columnas de reflujo simples. Los valores obtenidos son aproximados y se toman
como valores semillas para disefiar la torre a través del método largo, mediante el cual se obtienen
resultados mas reales y rigurosos.

6.4.1.2 Método Largo

Modelo matemadtico obtenido al plantear los balances de materia y energia con alto grado
de detalle. Suele resultar en un sistema de ecuaciones implicitas.

Previo a resolver, se debe definir la configuracion de la columna de forma detallada. Es decir
que se deben definir minuciosamente los siguientes elementos:

o Todas las corrientes de alimentacidn y sus respectivos puntos de suministro.
e Numero de etapas ideales.

® Presion de la torre, especificando una presion de etapa superior (condensador) y una
presién de etapa inferior (hervidor).

e Tipo de latorre.

® Localizacién y nimero de salidas laterales.
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No hay limites establecidos para el nimero de componentes y etapas. El tamafio de la
columna que puede resolverse dependera de la configuracidon del hardware y de la cantidad de
memoria de la computadora que se tenga disponible.

Se simula el sistema de separacién propuesto con la herramienta computacional UniSim
Design R390.1. El programa permite modificar determinadas variables en base al grado de libertad
que se tenga.

Para realizar la simulacidn, se parte de los balances globales de la planta presentados en el
capitulo 4, donde se trabajé el tren de destilacién como si fuera una caja negra. Ver figura 6-2,
bloque 4.

| - -
BLUOULE 4 1 — etancl
_ fresca
Glicerina
L 3
Cantrifuga Columne de Calumna de Columna de
destilagien deitilagion FECUp Eracion
extractiva de iolvents
* Apul
Etamal, Azua 1 1 -

s N NN S AN S G S SN G A G B A I I AN G S S S S S

Figura 6-2. Extracto del diagrama de bloques, capitulo 4.

6.5 Configuraciones para el bloque de destilacion:

Con la informacién de todos los pardmetros necesarios, se procede a la simulacién en
UniSim Design R390.1 de las alternativas de disefio del sistema de destilacién. Se emplea para el
calculo de los coeficientes de actividad de la fase liquida el modelo termodindmico Non-Random
Two-Liquid (extended NRTL) y para la descripcién del comportamiento de la fase vapor, el modelo
ideal, usando UNIFAC para el equilibrio liquido vapor.

Para poder desarrollar las alternativas en las configuraciones, se tiene en cuenta la
temperatura de descomposicion de la glicerina que es 250°C [4], y se trabaja con un margen de
seguridad lo que establece operar a una temperatura menor a 240°C en todo el proceso, con
especial cuidado en el rehervidor de la tercer torre que recupera glicerina, que es el punto de mayor
temperatura del sistema.

En los reciclos se colocan bombas o compresores segun corresponda, y una valvula de
expansién entre las torres que operan a distintas presiones. Otro aspecto a tener en cuenta, es la
compensacién con solvente fresco (make up) en la corriente de circulacion de glicerina recuperada,
debido a posibles pérdidas. El ingreso de esta corriente a la columna de extraccion se realiza
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mediante el uso de un mezclador y a modo de simplificacidn se establece en la simulaciéon que no
hay pérdidas de glicerina.

6.5.1 Sistema de destilacion con reciclo de glicerina

La primera alternativa propuesta es recircular la glicerina, como muestra la figura 6-3. De
esta manera se evita su desperdicio. Posteriormente se analiza en el simulador si se puede
aprovechar su condicién térmica, al evaluar la temperatura resultante en la tercer torre, lo que se
traduce en una optimizacién energética.

Bomba
i

=\ — 05
£ T = Glicerina.

Reciclo

gumba

Bomba2
i q6 =
Producto
final

Agua

»
F .
Agua residual.

residual

Salida del

Fermentador qbd

.
[ 1]
| o
Etanol az. m
| 1
|
-

g3 g5
[ |
(- . + icerina
1 A+ Gl
Columna LELE Columna
- = ¥pansio o
extraccian e recuperadora

Residuo
Columna
destilacidn
simple

Figura 6-3. Simulacién de tren de destilacidn para la primera configuracidn propuesta.

Se define la cantidad de solvente extractor a adicionar al sistema para su funcionamiento.
Para esto, se analiza el calor puesto en juego en las etapas sensibles a la variacion del caudal de
solvente, para obtener un criterio de decisidn. Estas etapas son los reboilers de la segunda y tercera

torre.

8.841 3,996 1,118 5,114
9.210 3,543 1.128 4,671
11.970 3,004 1,191 4,195
12.890 2.942 1.21 4,152
13.810 2,891 1,228 4,119
18.420 2,765 1,308 4,073
20.720 2,744 1,342 4,086

Tabla 6-2. Consumos energéticos para diferentes caudales de glicerina.
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En la optimizacidn del proceso, se debe considerar no sélo minimizar la cantidad de calor
antes mencionada, sino también tener en cuenta que a medida que aumenta la cantidad de
glicerina, aumentan tanto los costos de bombeo como las dimensiones de los equipos. Por lo
anterior, se evalta para el aumento en el caudal de glicerina, que tan significativa es la disminucién
en el calor total a intercambiar por los reboilers.Se selecciona 12.890 Kg/h para realizar la
extraccion, debido a que aumentos posteriores en el caudal, no representan una mejora
considerable en el consumo de energia en funcion del porcentaje de aumento de solvente.

Las tablas 6-3, 6-4 muestran los pardmetros que resultan de la simulacion:

Corriente | Temperatura Fracciones masicas
o [ T [
Salida del 141.194 28 0,0957 0,8827 0,0115 0,0101
fermentador
Etanol az. 15.180 78,37 0,8900 0,1100 0 0
Residuo 126.000 100.1 0,00003 0,97576 0,01289 0,01132
Producto 13.560 78,15 0,9960 0,0040 0 0
final
A+G 14.510 137,3 0 0,11138 0 0,88862
Agua residual 1.616 64,08 0 1 0 0
Glicerina 12.890 240,2 0 0 0 1

Tabla 6-3. Valores de la primera alternativa de configuracion.

Numero de plato

8 15 8
Plato de entrada
Glicerina:1

Calor del reboiler (10’ KJ/h) 8,803 2,942 1,21

Calor del condensador (10’ 4,752 3,295 0,967
KJ/h)
Presion (KPa) 101,3 101,3 24
Relacion de reflujo 2,31 1,85 1,6

Tabla 6-4. Valores de la primera alternativa de configuracion.
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El agente de separacion en una torre de destilacion es el calor. La glicerina que proviene del
tercer reboiler a 240,2°C, reingresa en el primer plato de la segunda torre para tener un mayor
aprovechamiento energético. El resto de la energia necesaria para la separacidon se genera en el
reboiler.

La relacion de reflujo elegida para operar cada torre, se define por criterios heuristicos,
como un 50% extra a la minima, la cual se estima con el simulador como la mas baja a la que se
logra la compilacién durante la etapa de programacion.

En el disefio de la alternativa, se ajustan los valores de los parametros para minimizar las
pérdidas de etanol en las distintas columnas. Las fracciones masicas expuestas en la tabla 6-3
representan un caudal de etanol de 4,33 Kg/h en el producto de cola de la primera torre y de 0,2
Kg/h en la tercer torre, valores que resultan satisfactorios al ponderar los caudales que ingresan y
los que se pierden.

6.5.2 Sistema de destilacion con reciclo de glicerina y agua residual.

Se disefa una alternativa que presupone una optimizacion a la opcién 6.5.1, al agregar la
recirculacion del agua residual a la primer torre. Se analiza si al ingresar el agua, disminuye el
requerimiento de energia en el reboiler. También se evalla recuperar la pequefia fraccién de etanol
de la corriente de residuo de la tercer torre.

Independientemente del resultado para este caso particular, es correcto ingresar la
recirculacidon en la primer torre, ya que en la segunda columna se diluye mucho la alimentacion
azeotropica.

A continuacién se muestran los resultados de la simulacién de esta opcion:

Soheent
Overhead vapor Make up
l' 4
y Ll I
- 3*| Ethanaol
Az Feed
3
S o= =e A
Fermentation B
grath

L Solvent Recycle
Water

Figura 6-4.a. Tren de destilacion para la segunda configuracién propuesta.
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Figura 6-4.b. Simulacién de tren de destilacion para la segunda configuracidn propuesta.

Corriente | Temperatura Composiciones masicas
(Kg/h) (°C)
e
Salida del 141.194 28 0,0957 0,8827 0,0115 0,0101
fermentador
Etanol az. 15.180 78,37 0,8900 0,1100 0 0
Residuo 127.616 100.1 0,000037 0,976031 0,012721 0,011211
Producto final 13.560 78,15 0,9960 0,0040 0 0
A+G 14.510 137,3 0 0,11138 0 0,88862
Agua residual 1.616 64,08 0 1 0 0
Glicerina 12.890 240,2 0 0 0 1

Tabla 6-5. Valores corrientes de la segunda alternativa de configuracion.
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Numero de plato

8
Plato de entrada
Calor del reboiler 8,827
(107 KJ/h)
Calor del condensador 4,752
(107 KJ/h)
Presion (KPa) 101,3
Relacidn de reflujo 2,31

Tabla 6-6. Valores corrientes de la segunda alternativa de configuracion.

15
Glicerina:1

2,942

3,295

101,3

1,85

1,21

0,967

24

1,6

Los resultados en las tablas 6-5 y 6-6 muestran que segun el disefio propuesto, el beneficio
que sugiere la alternativa 6.5.2, resulta perjudicial. Debido a que implica involucrar una corriente
con menor concentracion y temperatura (la recirculacion proviene de la tercer torre, en la cual se
trabaja a presiones reducidas, la temperatura de ebullicion es menor) que la que alimenta
originalmente a la primer torre. Por lo que el requerimiento de calor en el primer reboiler es mayor.
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6.7 Analisis de las configuraciones y conclusiones

Se realiza el analisis de llevar a cabo la propuesta 6.5.2. Se puede notar que no representa
cambios apreciables, debido a que la corriente que se recircula es considerablemente menor a las
otras de interés, y el etanol extra que se recupera es insignificante. El cambio se puede evidenciar
en que la corriente de residuo de la primera torre resulta mayor, ya que el agua residual
proveniente de la tercera torre, se recircula en la primera y sale como producto de cola.

La concentracidn de etanol presente en la corriente residual que se recicla resulta menor a
la concentracién de la alimentacion original a la primer torre, y volver a introducirla en el sistema
genera un mayor consumo energético, ademas, la mejora en la concentracion del producto no
resulta apreciable.

En los procesos de destilacion de alcohol se identifican debilidades por no aprovechar la
capacidad térmica de las corrientes de proceso. En el capitulo 7, se analiza una integracién térmica,
donde se puede lograr un aumento de la eficiencia global de la produccién de alcohol tanto técnica
como econdmica, al reducir el consumo de utilidades y aprovechar la energia disponible en las
corrientes de proceso, a través del intercambio de calor entre las mismas.

Se decide trabajar con la primera alternativa, donde se recircula Unicamente la glicerina.
Esta, presenta un menor consumo energético que la segunda opcién, a pesar de que se esperaba
una optimizacién con este mecanismo propuesto.
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Capitulo 7: Equipos auxiliares
e integracidon energética.

En este capitulo se identificaron los equipos y dispositivos que comprenden la planta de
bioetanol, ya sea para el transporte de materia, intercambio de calor, sistemas de separacidn, etc.
Una vez identificados los equipos requeridos se seleccionaron y dimensionaron teniendo en cuenta
los requisitos.

Por otra parte se trabajé sobre las corrientes de proceso para la optimizacién del
intercambio energético mediante el método Pinch.

Se calculé el calor requerido por cada una de las corrientes, y se dispuso los
intercambiadores de forma tal que el consumo de energia, las corrientes de servicio y el uso de
agua para el proceso sea minimo.

Se desarrolla una alternativa de optimizacion mediante la cual se consigue un ahorro de
59.897 Kg/h de agua y un 20% de energia. Ademas, se genera una baja en la temperatura de 40°C
de la corriente de agua residual, lo que representa una mejora para su posterior tratamiento para su
disposicion.

Debido a un exceso de la corriente residual de agua en el proceso, se proponen dos
alternativas que tienen la finalidad de lograr el autoabastecimiento de este recurso, supliendo el
caudal de entrada de agua para la reposicién con un excedente posterior a las mejoras antes
detalladas.
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7.1 Equipos y accesorios especificos de cada etapa

A continuacidn, se detallan las opciones de equipos existentes necesarios para la planta de
produccion de etanol, con el fin de realizar una seleccidon dptima de ellos.

Luego del estudio de los posibles equipos a utilizar y las condiciones a tener en cuenta (ver
anexo A7l) se realiza la seleccion de los mismos para las siguientes zonas de la planta:

e Etapa previa a la fermentacién.
e Fermentacion.
e Purificacién de etanol.

7.1.1 Etapa previa a la fermentacion

Se parte de la materia prima cosechada y cargada en camiones que la transportan hasta la
planta, en el caso que las remolachas sean obtenidas de cultivos cercanos a la planta de produccion
y no se compre un jugo concentrado (decisién que serd tomada cuando sean analizados los costos).
Una vez que el camidn con las remolachas llega a la planta es pesado en una bascula, modelo San
Lorenzo, GaMa HA-8028 de 28 metros de largo, 3,16 metros de ancho y puede pesar hasta 80.000
Kg, figura 7-1, catalogo[2]. Se debe pesar tanto a la entrada como a la salida para determinar la
cantidad neta de remolacha que entra a la planta.

Antes de la descarga en seco se toma una muestra representativa de la carga y se envia al
laboratorio de recepcién donde se determina la cantidad real de azlcares de la materia prima. En
funcién del contenido medio de azlcar que tienen las remolachas se paga al agricultor.

Figura 7-1. Bascula para pesar camiones.

Luego de ser pesadas, son almacenadas® en un silo circular ya que éste tiene la facilidad de
ensilar y desensilar (ambos transporte en seco) de modo automatico disminuyendo costos al
requerir menos personal encargado de la manipulacién de la remolacha.

® El almacenado del tubérculo no puede exceder mas de un dia debido a que pierden agua y disminuye su concentracién
de azucares, asi solo se almacena la cantidad adecuada y requerida para el proceso.
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El silo tendrd un volumen superior a la capacidad total necesitada para la produccién de
etanol. Se necesitan cerca de 4.000 tn por dia, por lo que se opta por un silo de 5.500 tn por la
disponibilidad del mercado. La remolacha, con todas sus impurezas se desplaza en cintas
transportadoras hasta el despedrador. Esta cinta actia ademas como un separador de suciedad
seca, arena y pequefias piedras (figura 7-2).

Figura 7-2. Separador de suciedad seca.

Se podria haber optado por canales hidraulicos para transportar las remolachas desde el
almacenamiento hasta el despedrador, mediante la fuerza del agua. Esta alternativa requiere una
gran cantidad de agua, 9 a 10 litros de agua por kg. de remolacha para su transporte y lavado [12].
El agua que circula por el canal se podria tratar en una estacion auxiliar de tratamiento de aguas
residuales y luego, se devolveria al canal. Esta opcion podra ser evaluada con mayor precision,
cuando se realice en el capitulo 9 un analisis de costos, sin dejar de contemplar que el agua es un
recurso natural.

Se utiliza un separador de piedras (despedrador) y un separador de hierbas y hojas, para
que no obstruyan los cuchillos de la cortadoras y reducir asi también las impurezas al proceso.

Las remolachas, ya sin impurezas externas se dirigen al tanque de lavado de tambor. Se
elige este tipo por su uso frecuente en las industrias azucareras y sus buenos resultados; es facil de
instalar y de escaso mantenimiento.

A partir de los requerimientos de la cantidad de remolacha a procesar, establecidos en el
capitulo 5, (140.662 kg/h) y si se considera una operatividad de la planta de 24 hs. diarias se
necesitaria lavar 3.375 toneladas aproximadamente.

Se selecciona el tanque de lavado, el modelo MB-4.5, con las siguientes caracteristicas:
capacidad de remolacha de 4.500 toneladas/dia, potencia del motor eléctrico de 45 KW, didmetro
del tambor 2,2 m, seccién de carga de didametro de 3 m, longitud 11,6 m, anchura 3,5 m, altura 3,70
m, catdlogo[13].

En el lavado se ponen en contacto las remolachas con 29.550 litros de agua[28] a
temperatura ambiente. Del equipo salen dos corrientes: una es el agua de lavado que contiene
todo lo retirado de la materia prima, que se filtra y se reutiliza. La otra corriente son los tubérculos
lavados, que por bandas transportadoras son llevados hasta una tolva con bascula que alimenta las
remolachas a un molino de cuchillas de longitud 2,95 m, alto de 2,08 m de altura, 1,2 m de ancho,
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caudal masico de 5.512 t/dia, potencia consumida 165 Kw molino, 1,1 Kw instalacion hidraulica,
revoluciones 2.200 1/min, catalogo[6].

Se procede a la etapa de extraccidn por difusion, donde se necesita de diferentes equipos
para su correcto funcionamiento:

1) La instalacion de difusion.
2) Intercambiador de calor.

1) La instalacién de difusion de remolachas del fabricante BMA esta compuesta de dos
etapas principales, que cumplen diferentes funciones:

El macerador de los trozos de remolacha en contracorriente, es utilizado para que se
produzca el intercambio térmico entre los trozos entrantes y el jugo saliente, y ademas, se produce
la desnaturalizacién térmica, para que las membranas celulares sean permeables para las moléculas
de sacarosa. Una parte de las membranas celulares ya se destruye mecdnicamente durante la etapa
de corte, pero la mayoria sélo se desnaturaliza rapidamente por el efecto térmico.

La torre de difusion es el lugar donde se produce la extraccion sélida-liquida de la sacarosa
de los trozos de remolacha poniendose en contacto en contracorriente con una mezcla de agua
pura y de prensado, a una temperatura entre 70 y 75°Cy jugo. La solucién de azucar emerge de un
extremo, y las rebanadas agotadas, pulpa, del otro.

El macerador y la torre de difusidn estdn conectados entre si mediante cafierias y bombas
especiales trabajando como una sola unidad.

Se selecciona una torre de extraccion por difusion de 6,5 m de didmetro con un macerador
de 4,2 m de didmetro y 7 m de longitud, catdlogo[14], y se debe impulsar con un sistema de
bombeo (B1).

2) El Intercambiador de calor se define en el apartado 7.3.3 donde se indica cémo se
obtiene el suministro de agua con la condicién térmica requerida.

Luego de la etapa de difusién el jugo obtenido se somete a una purificacion. Para llevar a
cabo el proceso de depuracién se utiliza lechada de cal. La cal actia como depuradora sobre el jugo
de difusion, ya que se fijan los componentes que no son azucar en el carbonato de calcio, de
manera que el compuesto obtenido es insoluble, y de este modo se puede filtrar para obtener un
jugo de mayor pureza.

Se adiciona la lechada de cal y el jugo a un reactor, y debido a la agitacion del tanque, se
logra un jugo color claro. Luego, se burbujea didxido de carbono. Este proceso de carbonatacion y
clarificacién se repite dos veces. La corriente final contiene una mezcla exclusivamente de agua y
sacarosa para alimentar al tanque acondicionador. En este proceso se pierde aproximadamente el
2% de sacarosa.

La reaccion que ocurre en el proceso de carbonatacién es la siguiente:

Ca (OH), + CO, -----> CaCO, + H,0
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7.1.2 Fermentacion

La levadura requerida en la fermentacion se inocula previamente en un tanque de
acondicionamiento, donde tambien se agrega de ser necesario H,PO, diluido para acondicionar la
alimentacién al fermentador en un pH=5.

Como se detalld en el capitulo 5 se utilizan 4 TACs en serie, isotérmicos, de 700 m?® para
realizar la fermentacién. En la siguiente tabla se detallan los pardmetros de cada reactor:

Parametros

Area del 237 263 253 210
serpentin (m)

Diametro 0,16 0,17 0,17 0,15
serpentin (m)

Longitud del 453 477 467 426
serpentin (m)

Caudal de agua 117.800 130.400 125.500 104.500
de refrigeracion

(Kg/h)

Tabla 7- 1. Caracteristicas de cada tanque.
Se necesita una corriente auxiliar total de agua de 478.200 Kg/h con el fin de que el calor
retirado sea siempre tal que la temperatura del fermentador se mantenga en 28°C. Esto se consigue

al utilizar un sistema de control donde la variable manipulada es el caudal de agua. Esta se pasa por
una torre de enfriamiento para su posterior recirculacion. Ver el apartado 7.4.6.

Para estimar el area de intercambio requerida, se analiza el caso donde la temperatura
ambiente es de 35°C (peor de los casos).

Se requiere en esta etapa un sistema de bombeo (B2). El mismo se define en el apartado
7.2.2.

7.1.3 Purificacion de etanol

La planta cuenta con tres torres de destilacion, con sus correspondientes condensadores y
reboilers. Las torres se dimensionaron en el capitulo 6, y se obtuvieron como resultados lo
siguiente:
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Numero de plato

8 15 8
Plato de entrada
Glicerina:1
Calor del reboiler 8,827 2,942 1,21
(107 KJ/h)
Calor del condensador 4,752 3,295 0,967
(10’ KJ/h)
Presion (KPa) 101,3 101,3 24
Relacién de reflujo 2,31 1,85 1,6
Caudal (kg/h) 1,4*10° 1,55*10* 1,45*10*

Tabla 7-2. Caracteristicas de cada destilador.

Al finalizar la purificacidn, el etanol se debe enfriar en un intercambiador de calor hasta
una temperatura de 25° [17], para poder ser almacenado. El almacenamiento se realiza en tanques
de acero al carbdn ubicados en un dique de concreto para prevencién de derrames. Se cuenta con
sistema contra incendio y pararrayos.

Se contempla el sistemas de bombeo (B3) en la etapa de destilacion, para recircular el
solvente del fondo de la torre de recuperaciéon hasta la alimentacion en la columna extractiva.

Ademas se requiere una valvula de expansion entre la segunda y tercer torre, ya que
operan a distintas presiones.

7.2 Equipos y accesorios generales de la planta
7.2.1 Canferias

El desarrollo del diagrama de tuberias e instrumentacidn de toda la planta se puede realizar,
pero excede el alcance del proyecto, por lo tanto, se decide detallar las caferias para los fluidos mas
relevantes: etanol, agua, agua con sacarosa, vapor de agua y glicerina, que operan con el mayor
caudal. Para la estimacion de los didmetros internos, como externos se tuvo en cuenta lo
especificado en el anexo A7I- transporte de fluidos.

Una vez determinado el didametro interno hay que seleccionar el espesor de pared y el
material del cafio. Para dicha seleccién, se debe conocer en primer lugar el tipo de fluido a
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transportar y luego las condiciones de trabajo del sistema, como presién, temperatura, resistencia a
la corrosion, etc.

A) Estimacién del diametro interno

Para ello se utiliza la siguiente ecuacién en funcién del caudal y la velocidad media de
circulacion impuesta al fluido. Se calcula el didmetro a partir de:

_ Jx0
D= '\/n.V
Donde:
Q = caudal volumétrico del fluido, (m3/s).
V = velocidad de circulacion, (m/s).

D = diametro del conducto, (m).

Se impone una velocidad de fluido evaluando el anexo A7Il, donde se observa las
velocidades medias de circulacion recomendadas para distintos fluidos. Se asume para el vapor una
velocidad de 20 m/s y para el liquido 1,5 m/s.

B) Determinacion del diametro externo

Se decide transportar vapor de agua en tubos debido a que toleran mayor presién por no
tener costuras. Los demas fluidos no presentan limitaciones, por lo tanto se trasladan por cafios,
por ser mds econdmicos.

Para los tubos, el diametro nominal corresponde al didmetro externo del mismo. Con el
didmetro nominal (mds cercano al didmetro interno calculado), en el catdlogo[21] se elige el tubo
de mayor espesor disponible (debido a su alta presién) y se verifica que la suma entre el espesor y
el didmetro interno no supere el didametro nominal elegido, sino se elige el diametro nominal
siguiente en tamano.

Para los cafios, los diametros nominales no coinciden con los exteriores hasta 12 pulgadas
inclusive. Del catalogo[20], con el didametro interno (NPS) calculado en la fase A), se entra a la tabla
y se selecciona el didmetro externo correspondiente. Se elige el minimo espesor en todos los casos
debido a que ninguno de los fluidos se encuentra a presiones altas, ni es corrosivo, etc.
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Diametro Diametro Diametro externo

interno nominal (pulg) (pulg)
calculado
(pulg)
Etanol 2,28 21/2 2,875 Acero al carbono
ASTM A53
Vapor de agua 1,68 2 2 (espesor=0,15 Acero al carbono
pulg) ASTM A192
Agua 10,36 10 10,750 Acero al carbono
ASTM A53
Glicerina 1,929 2 2,375 Acero al carbono
ASTM A53
Agua-sacarosa 7,04 8 8,625 Acero al carbono
ASTM A53

Tabla 7-3. Didmetros y material de cafierias.

7.2.2 Bombas

En la planta se instalan bombas centrifugas, por ser apropiadas para aguas con sélidos en
suspension y permitir grandes caudales. Ademas su sencillez, bajo costo inicial, de instalacion y
mantenimiento, flujo uniforme y pequefo espacio ocupado hacen su uso muy comun en todo tipos
de procesos. El cebado estad asegurado por gravedad ya que todos los depdsitos de aspiracidén estan
por encima del plano de la bomba.

Dimensionamiento de los sistemas de bombeo principales requeridos:

B1. En la etapa de difusidn se requiere para elevar el fluido hasta la altura de 6,5 m, entrada
del difusor.

B2. En la etapa de fermentacién se necesita para elevar el caudal que circula por los
reactores hasta 9,62 m, altura de los tanques.

B3. En la etapa de destilacion se utiliza para recircular el solvente (glicerina) del fondo de la
torre de recuperacién hasta la realimentacidn en la columna extractiva.

B4. En las torres de enfriamiento se requiere elevar el fluido hasta la parte superior. Se
utilizan tres bombas, una para cada torre. En forma estimativa se plantea para una torre.

Para dimensionar B1, B2 y B4, primero se debe calcular la altura desarrollada, es decir, la
altura a la cual se eleva el fluido si toda la energia transferida a él por la bomba se utiliza para
elevarlo, sin pérdidas de energia por friccion. Si se realiza un balance de energia mecanica (ecuacién
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de Bernoulli) a un fluido incompresible que circula por una tuberia cerrada con un elemento
propulsor, la diferencia de presidon entre la descarga y la succion en una bomba centrifuga es

proporcional a la altura desarrollada para un determinado caudal:

Donde:

A
Hdes = ;? (1)

H 4, : altura desarrollada [=] m.

Ap: diferencia de presion entre la descarga y succidn de la bomba [=] Pa.
p : densidad del fluido [=] Kg/m®.
g: gravedad [=] m/s%.

Se realizan las siguientes suposiciones para que la ecuacién anterior sea vélida: el sistema es

isotérmico, la densidad es constante, la descarga y la succidn se encuentran a la misma alturay no
hay diferencia de velocidad entre las mismas, es decir, las areas de entrada y salida son iguales.

bomba que cumple con ambos requisitos. Para trabajar en condiciones 6ptimas H

Con la altura desarrollada y el caudal circulante se busca en las curvas caracteristicas la
tiene que ser

des

igual a H,,, donde esta ultima se despeja del balance de bernoulli:

Donde:

_ =W _ AP Ev Av?
Hy= =0 = 05 + AR+ 2+ 57 (2)

H,.: requerimiento energético del fluido para circular por el sistema expresado en metros
de columna de fluido [=] m.

-W: trabajo realizado por la bomba, -W/g [=] m.

Ah :diferencia de altura a la cual se eleva el fluido [=] m.

Ap: diferencia de presién entre los puntos “1” (salida de un taque) y “2”(entrada del otro

tanque) [=] Pa.

p: densidad del fluido [=] Kg/m®.

g: gravedad [=] m/s®.
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Ev: pérdidas por friccién de la cafieria y de los accesorios, Ev/g [=] m.

2 . . . s
Av” . velocidad a la que se mueve el fluido, final menos inicial [=] m/s.

Como se explicod anteriormente, las dreas de entrada y salida son iguales, por lo que no hay

diferencia de velocidad (sz =0), ya que no cambia el didmetro de las mismas. Al tratarse de un
disefio estimado, no se conoce la diferencia de presiones ni las pérdidas por friccién en el tramo
analizado, es por esto que se supone un factor de 20% para realizar los calculos. La ecuacién (2)
gueda:

Hy= =£ = 1,2.Ah
g

Se resuelve la ecuacién anterior y los resultados se muestran en la siguiente tabla:

Al (m) 6,5 9,62 19,35

H,, (m) 7,8 11,54 23,22

Tabla 7-4. Altura de disefio para las diferentes bombas.

Para dimensionar B3, primero se calcula la altura desarrollada con la ecuacién (1), para una
variaciéon de presién que va de 0,2 atm a 1 atm, siendo la densidad de la glicerina 1.260 kg/m?®y 9,8
m/s’ la gravedad. Se llega a:

H,..=6,56 m

des

El caudal de glicerina es aproximadamente de 10 m?/h. Del catalogo[15], para la bomba
ANSI 3196, se entra al graficoy de la interseccion entre H, y el caudal, se lee STi 1x1 % - 6. Se opta,
entonces, por la bomba 3196 con una capacidad de 1450 RPM (50 Hz). El modelo HT 3196 parala
bomba de proceso ANSI de alta temperatura.

Para las corrientes de interés, se muestran los caudales requeridos y se realiza la seleccién
en el catdlogo[15]:
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SISTEMA DE BOMBEO Q (m*/h)

Entrada al Bomba KSB ETAPRIME L que opera en un rango 60
difusor de caudales 4 m¥h - 180 m¥h, potencia 37 kW
Bl (50,31 hp) y presion 10 bar.
Entrada a Bomba KSB ETAPRIME L que opera en un rango 173
fermentadores de caudales 4 m¥h - 180 m¥h, potencia 37 kW
B2 (50,31 hp) y presion 10 bar.
Recirculacion Modelo ANSI 3196 con una capacidad de 1450 10
de glicerina B3 RPM (50 Hz).
Torres de 3 Bombas para agua de refrigeracion Grundfos 478,2
refrigeracion Nk, presidn entre 10/16 y 25 bar, temperaturas
B4 de hasta 180°C y potencia de 15 kW.

Tabla 7-5. Sistema de bombeo.

La instalacién cuenta con una réplica igual al sistema de bombeo seleccionado en paralelo,
para que ante un fallo fortuito, pueda entrar en funcionamiento inmediatamente de forma que no
se vea perturbado el proceso de produccioén.

7.3 Integracion energética: Método Pinch

El aprovechamiento de energia térmica en una planta, poniendo en contacto corrientes
calientes que se desean enfriar con corrientes que han de ser calentadas, es uno de los principales
objetivos en cualquier industria, minimizando asi costos tanto de operaciéon (consumo de
combustibles) como los de inversién (necesidad de menos equipos e instalaciones).

Un método utilizado para la integraciéon energética es el Andlisis Pinch, que consiste en
optimizar la recuperacién energética en un proceso. A través de un disefio correcto de la red de
intercambiadores de calor, el andlisis Pinch indica de qué modo se pueden aprovechar aquellas
corrientes calientes y frias de una planta, para intercambiar calor entre ellas, minimizando asi el uso
de servicios de calentamiento o enfriamiento.

El disefio de la red de intercambiadores de calor permite situar los equipos dentro del
proceso.

Se utiliza el software Hint (Heat Integration), el cual es muy util para el disefio de la red de
intercambiadores de calor mediante el método Pinch. Esto permite independizarse del diagrama
general de la planta y focalizar la atencidon sobre la parte energética. Para su utilizacién es necesario
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contar con informacidn de temperaturas y propiedades térmicas de las corrientes frias y calientes
de interés, la cual se extrae del diagrama de flujo de la etapa de destilacidn realizado en UniSim
Design R390.1 y requerimientos energéticos de la etapa de lavado, difusidn, fermentacion y
almacenamiento de etanol.

7.3.1 Implementacion

En primer lugar se definen las corrientes del proceso en cuanto a la necesidad de
intercambio de calor:

Corrientes frias: las que aumentan su energia (la temperatura de salida es mayor que la
temperatura de entrada).

Corrientes calientes: las que disminuyen su energia (la temperatura de salida es menor que
la temperatura de entrada).

Para cada corriente se tiene en cuenta el cambio de temperatura, la capacidad calorifica
gue posee y la carga energética. Luego, el método Pinch trabaja en intervalos de temperatura, en
donde se suman los calores de las corrientes involucradas en ese rango.

Se presenta una tabla con la identificacidn de las corrientes que intervienen en el proceso, y
con las caracteristicas necesarias de las mismas para poder realizar la integracion energética:

Tipo de Corriente Tentrada | Tsalida | Qnecesario | W (kg/h)

corriente (°C) (°C) (KW)

C, Etanol 78,15 25 682,8 13.560

C, Agua residual 100 25 10.920 126.000
ler torre

C Agua residual 64,08 25 74,23 1.616
3er torre

C, Jugo crudo 50 28 3.896 172.348

F, Agua de 10 70 4.199 59.897

extraccion

Tabla 7-6. Informacidn de corrientes que requieren intercambio caldrico.
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Tipo de Corriente Tentrada | Tsalida | Qnecesario

corriente (9] (°C) (KW)
C Condensador 1 78,57 78,37 13.180
Cs Condensador 2 78,17 78,15 8.498
C, Condensador 3 64,1 64,08 2.015
F, Reboiler 1 99,9 100,1 19.970
F, Reboiler 2 137,1 137,4 7.518
F, Reboiler 3 240,18 240,2 2.965

Tabla 7-7. Informacidn de corrientes que requieren intercambio caldrico.

Jugo crudo: proviene de la etapa de extraccidn, es necesario que su temperatura disminuya
para ingresar al fermentador. En la instalacidon de difusiéon los trozos de remolacha ingresan en
contracorriente, para que se produzca el intercambio térmico entre los trozos entrantes y el jugo
saliente. Por lo tanto se estima una disminucion de la temperatura del jugo de difusidn a la salida.

Etanol: Producto obtenido en la segunda columna de destilacidn, debe enfriarse para su
correcto almacenamiento.

Cabe destacar que en la etapa de fermentacion, la reaccidn es levemente exotérmica, por lo
que ese minimo calor generado se decide no integrar. Debido a que la fuerza impulsora para este
intercambio es pequefia, se requiere un caudal de agua elevado el cual se recupera luego de pasar
por una torre de enfriamiento. Por esta razén se decide analizar esta etapa de manera
independiente al resto del proceso.

Se procede a construir un grafico de temperatura vs carga energética, diagrama de curvas
compuestas, donde se plantea en un mismo grafico las curvas obtenidas tanto para corrientes
calientes como frias. Las curvas no se deben aproximar mdas de 10 °C en el eje vertical para
garantizar una fuerza impulsora minima (este valor se define arbitrariamente). Dicho punto
determinado de mayor proximidad se denomina punto Pinch, donde la transferencia de calor es
mas dificil.
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Grafico 7-1. Calor a intercambiar con corrientes de servicio.

La temperatura de pinch obtenida es de 78,57 °C (351,57 °K superior). Una vez definido el
mismo, se puede determinar la cantidad de calor a extraer mediante corrientes auxiliares frias y la
cantidad de calor a entregar al sistema mediante corrientes auxiliares calientes.

La integracidn energética es posible en el rango donde estan presentes las dos curvas, que
segln el grafico 7-1 es minimo el aprovechamiento energético de las corrientes de proceso que se
puede tener.

Los requerimientos energéticos de los condensadores y rehervidores deben cubrirse con el
uso de corrientes auxiliares.

7.3.2 Disefio de la red de intercambiadores

El método posee tres principios de disefio para lograr una red de intercambio con el minimo
requerimiento de energia:

e Para temperaturas por encima del punto Pinch, no se debe remover calor.

o Para temperaturas por debajo del punto Pinch, no se debe entregar calor.

® No se debe transferir calor a través del punto Pinch.
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Para asegurar que no se transfiere calor a través del punto Pinch, se debe dividir el proceso
en dos: T < TPINCH y T >T PINCH, y comenzar desde el Pinch. Por regla heuristica, para los
intercambiadores de calor cerca del punto Pinch, para asegurar que AT >ATmin se debe cumplir lo
siguiente:

Para T< T PINCH, CpC > CpF
ParaT>T PINCH, CpC < CpF

El método Pinch brinda la éptima integracion energética, que puede no coincidir con el
6ptimo econdmico. Al proponer la red de intercambiadores, debe buscarse en primer lugar
minimizar el nUmero de intercambiadores, y en segundo lugar el drea total de los mismos. Se debe
considerar en la toma de decisiones, que la disminucién del nimeros de equipos tiene un impacto
mayor sobre el costo que la disminucion del tamafio de los mismos. Esto se logra maximizando la
fuerza impulsora (AT) entre las corrientes. Ademas, se debe maximizar la integracion entre las
corrientes de proceso para evitar el uso de corrientes auxiliares.

La alternativa que se propone para llevar a cabo el diseifo de integracion, tiene en cuenta
ademds de lo que contempla el método Pinch enunciado anteriormente, la minimizacion del
consumo de agua de proceso.

Se decide utilizar el agua residual de la ler torre de destilacion (C,), para resolver el
requerimiento de agua de extraccion (F,), y para precalentar la corriente que entra al sistema de
destilacion. Lo que supone una alternativa mas prometedora no solo energéticamente, sino
también de menor impacto negativo al ambiente.

De la primer torre salen 126.000 kg/h de agua residual a 100°C. Para suplir los
requerimientos de F,, se debe enfriar esta corriente hasta 70°C. El calor que se extrae, se
intercambia con la corriente proveniente de la fermentaciéon que estd a 28°C. Luego de este
proceso, se obtiene la fraccidon de agua necesaria para el requerimiento de la extraccién y se utiliza
la cantidad restante de agua para seguir precalentando la alimentaciéon del sistema de
fermentacion.

El ahorro energético, se analiza cuantificando el consumo energético del reboiler de la
primer torre de destilacion, mediante la utilizacion de la herramienta Unisim Design R390.1. El
esquema se visualiza a continuacion:
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Figura 7-3. Reutilizacién de corriente residual.

En la siguiente tabla se expresan los resultados de esta alternativa propuesta:

_ Sistema original Sistema optimizado

Temperatura
entrada 28 60
destilacion (°C)

Calor Reboiler 1 8,803 7,189
(10°KJ/h)
Caudal agua 126.000 66.103
residual salida
(Kg/h)
Temperatura agua 100,1 59,68

residual (°C)

Tabla 7-8. Resultados de la alternativa propuesta.

Se puede concluir que suplir la corriente F1 con una disponible dentro del sistema, genera
un ahorro de 59.897 kg/h de agua que debe ingresar al proceso. Esto provoca que la cantidad a
adicionar sea sdlo la de reposicion en las torres de enfriamiento. La tabla 7-8, muestra que el calor
del reboiler en la primera columna de destilacién es menor para la alternativa propuesta,
representa un ahorro del 20% de energia. Por Ultimo, se genera una baja en la temperatura de 40°C

126



de la corriente de agua residual, lo que representa una mejora para su posterior tratamiento para su

disposicion.
7.3.3 Intercambiadores

Segun lo descrito en el anexo A.7.l se decide utilizar intercambiador tubo y coraza. Se
combinan las siguientes ecuaciones para obtener el drea de intercambio.

Q=W-Cp-AT (1)
W, - Cp, - (ts-te) =W - Cp - (Te-Ts) (2)
Q=U-A-Ft.ATml_ (3)
_ (Ts—te)=(Te=ts)
ATmlcc = In((Ts—te)/Te-ts)) (4)

Donde:

ATmlcc:; diferencia de temperaturas media logaritmica en contracorriente, que no es otra

cosa mas que la fuerza impulsora para la transferencia de calor(°K).
A: 4rea de intercambiador (m?).
Ft: factor de correccidn.
Cp,: capacidad calorifica, de la corriente caliente y fria (J/kg.°K).
W,: caudal masico de la corriente fria y caliente (kg/h).
U: coeficiente de transferencia de calor global (W/m?>.°K).
Te: Temperatura de entrada del fluido caliente (°C).
Ts: Temperatura de salida del fluido caliente (°C).
te: Temperatura de entrada del fluido frio (°C).

ts: Temperatura de salida del fluido frio (°C).
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INTERCAMBIADORES
Fluido caliente " Fluido frio Ui/s m? K)
Apua - agua 800-1600
Solventes orgdnicos agua 250-750
Gases agua 15-250
Aceites livianos apua 350900
Aceites pesados aAgua 60-250
Solventes orgdnicos aceites livianos 120-400
Agua salmuera G00-1200
Solventes orgdnicos -salmuera 150-500
Gases salmuera 15-250
"Solventes orgdnicos solventes orginicos [ 20-350
Aceites pesados aceites pesados 45-250

Figura 7-4. Coeficientes de transferencia de calor para diferentes fluidos de intercambio®.

El coeficiente de transferencia global es funcién del tipo de fluido. Todos los calculos se
realizan con el valor medio correspondiente de la figura 7-4. Para un intercambiador de calor que
posee mas de un paso en los tubos, no puede hablarse de una Unica temperatura para cada fluido
en toda la seccion transversal del equipo. Por eso se requiere definir un factor de ajuste Ft, que
depende del nimero de pasos en los tubos y coraza, como asi también de las temperaturas de
entrada y salidas.

El Ft es una débil funcion del numero de pasos en los tubos si este es par, se dispone de
graficos para su determinacion para configuraciones 1-2, 2-4, 3-6, etc., y en cualquier otro caso
debe usarse aquél de estos que corresponda igual nimero de pasos por la carcasa. Para un
intercambiador de dos pasos por coraza y 4 o mas por tubos, con las condiciones de temperatura
del intercambiador, es igual a 1.

Para determinar el drea de intercambio, se debe calcular la temperatura Ts a la salida del
intercambiador, a partir de la ecuacién 2, al igualar los calores de cada corriente.

Luego se plantea la ecuacion 3. Para ello se debe conocer el calor puesto en juego, que se obtiene
de la ecuacién 1y asi, con los demads parametros conocidos se determina el area.

Los valores de Cp a utilizar, se obtienen en el simulador Unisim Desing R390.1.
En la siguiente tabla se muestran los datos y resultados obtenidos en cada intercambiador.
Intercambiador 1: enfria el etanol para su correcto almacenamiento.

Intercambiador 2: enfria jugo crudo proveniente de la difusion desde 50 °C hasta 28°C.

* Eduardo Cao, Intercambiadores de calor, 1983. Anexo 20, pagina 153.
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Intercambiador 3: precalienta salida de fermentador y enfria el residuo hasta 70°C (para
poder extraer una fraccion para el agua de difusién).

Intercambiador 4: precalienta salida de fermentador y enfria el residuo remanente.

Intercambiador | te ts W fria V)
(°C) | (°C) | (kg/h) (°C) (°C) | caliente (W/m%.°K)
(kg/h)
40

1 20 29.430 78,15 25 13.560 16,31 682,8 500 83,71
2 20 40 160.550 50 28 172.348 8,96 3.896 1200 362,23
3 28 55  141.200 100 70 126.000 43,48 4.323 1200 82,85
4 55 60  141.200 70 59,68  66.103 7,00 800,3 1200 95,18

Tabla 7-9. Datos de intercambiadores de calor.

Al utilizar intercambiadores de calor de tubos y coraza, el darea de intercambio sera la
correspondiente a la suma de las areas laterales de cada tubo. Se asume para todos los
intercambiadores la misma configuracidon de dos pasos por coraza y cuatro pasos por los tubos para
poder simplificar los calculos.

I B
Ntubos " IL.D.Lan

Donde:
L: largo de tubos.
D: didmetro externo de tubos.

: numero de tubos.

tubos*®

N

Se utilizan tubos de tres metros de largo, y de una pulgada de didmetro nominal. Luego:
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Intercambiador

1 83,71 0,0254 3 88
2 362,23 0,0254 3 379
3 82,85 0,0254 3 87
4 95,18 0,254 3 100

Tabla 7-10. NUmero de tubos necesarios en intercambiadores de calor.

7.3.4 Condensadores

En el capitulo 6, de la simulacidn de la etapa de destilacion, se obtiene el calor que debe
removerse en cada condensador y el caudal de agua requerida para el enfriamiento. El agua
utilizada entra a una temperatura de 20°C y una temperatura de salida de 40°C.

Para determinar el area de intercambio, se procede en forma andloga a lo detallado en el
apartado 7.3.3.

Condensador T fluido en el Calor Wagua (kg/h)
condensador (KW) (W/m
(°C)

1° torre Azedtro 78,37 13.180 561.000 552,94
destilacion po

2° torre Etanol 78,15 8.498 500 362.000 358,19
destilacion

3° torre Agua 64,08 2.015 1200 85.500 50,76

destilacion residual

Tabla 7-11. Caracteristicas de los condensadores.
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e Lo Lo L L

1° torre 552,94 0,0254
2 ° torre 358,19 0,0254 3 375
3° torre 50,76 0,0254 3 54

Tabla 7-12. Nimero de tubos necesarios en los condensadores.

7.3.5 Reboilers

Para todos los casos la temperatura del vapor es 250°C.

Reboilers T fluido Calor W vapor
reboiler (°C) (KW) (W/m (kg/h)

1° torre Agua residual 100,1 19.970 41.904 157,785

2° torre Agua residual + 137,4 7.518 850 15.768 78,55
glicerina

3° torre Glicerina 240,2 2.965 850 6.228 355,942

Tabla 7-13. Caracteristicas de los reboilers.

Reboilers

1° torre 157,785 0,0254 3 165
2° torre 78,55 0,0254 3 83
3° torre 355,942 0,0254 3 372

Tabla 7-14. Numero de tubos necesarios en los reboilers.
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7.4 Instalaciones auxiliares del proceso

Se decide no disefiar los equipos de la estacion de tratamiento de pulpa, ni de CO,, de la
instalacion de aire comprimido, de la planta de dsmosis inversa y la del tratamiento de aguas
residuales por exceder el alcance del proyecto.

7.4.1 Estacion de tratamiento de la pulpa

La pulpa agotada que se obtiene se procesa para luego ser comercializada. Del difusor llega
por un transportador de tornillo a la seccién de prensado mecanico. El agua de prensa se recoge
en un tanque y después se bombea a un filtro donde se retiran particulas finas de pulpa y se
devuelven para volver a prensarlas. El agua utilizada se calienta hasta 70°C- 75° C antes de ser
devuelta al difusor. La pulpa prensada es dirigida por un transportador de cinta al secador de
tambor[27].

El material que sale del secador debe poseer un nivel de humedad correcto para que se
pueda granular facilmente. Si es demasiado hiumedo, puede provocar que la maquinaria se atasque
o que los granos produzcan moho durante el almacenamiento. Si los granos estan demasiado secos,
el resultado sera granos fragiles que se desmenuzan y, por lo tanto, no sirven.

Para conseguir una buena conservacion de la pulpa saliente de la difusion es preciso reducir
el contenido en agua de la misma hasta que alcance el 90% de materia seca. Esto se logra por los
procesos de prensado y secado. La presidon es un proceso mecdnico menos costoso que el secado,
pero la presién, por condicionamientos fisico-quimicos, sélo permite reducir el contenido en agua
hasta alcanzar aproximadamente un 22% de materia seca. Por ello, después del prensado, la pulpa
pasa a secaderos rotativos que, mediante aire caliente, permiten alcanzar el 90 % de materia seca
[30].

El proceso de secado consume mucha energia vy, por lo tanto, es costoso. Sin embargo, la
instalacion de un sensor de humedad en la salida del secador es una manera sencilla y rentable de
ahorrar en el control de la humedad de la remolacha azucarera durante el procesamiento.

Una alternativa que presenta un ahorro energético es secar en forma natural aprovechando
la energia solar, pero que tiene como desventaja la dependencia con las condiciones del clima, y la
generaciéon de malos olores que afectan a los barrios aledafios. Se debe realizar un anlisis
econdmico ya que es necesario contar con hectdreas destinadas para esta etapa.

En esta etapa se genera una corriente de 7.617 Kg/h de pulpa seca (10% de humedad)
obtenida a partir de los siguientes datos y balance de masa:

Wpl.x_ ,=Wp2.x

sacl — sac2

Wpl * Xotrosl = sz * XotrosZ

xotrosz + XsacZ + XHZOZ =1
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con:

Xp20,=0.757 Xpp0,=0-1
X,;=0.018
Xotr0s=0-225

otros

Donde Wpl y Wp2 son el caudal de pulpa himeda y pulpa seca respectivamente. x,
representa la fraccién masica de cada componente de las corrientes.

Secador de pulpa

—
P — —— ]
|
|

L

- =

Estacion de Difusion
T Pulpa humeda
[y =
= =] — prensado
[Pt g, Pul| ad
[- | ! = ulpa prensada
[~ =7 1 Prensa de pulps
Cfuner
Q pulpa en pellets
111 ALMACENAMIENT T
- 0
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& — REMOLACHA I'

0 00 000

Flgura 7-5. Esquema de estacion de tratamiento de pulpa.

7.4.2 Tratamiento de CO,

El CO, producido en el tren de fermentaciéon pasa por las siguientes etapas para su

tratamiento: lavado, purificacién, secado y condensacion.

Debido a que contiene trazas de etanol, esta corriente se debe purificar. Se obtiene una

corriente compuesta por trazas y agua, y otra corriente por didxido de carbono y agua. Luego, el gas

se comprime con la ayuda de un compresor, lo cual ocasiona un aumento en la temperatura del

mismo. Es por esto que se debe colocar un intercambiador de calor, que disminuya la temperatura

de la corriente hasta la ambiente.

Una vez comprimido y enfriado, se trata para eliminar las impurezas,y reducir la humedad

en la corriente hasta un valor deseado. Se procede a su almacenamiento.
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7.4.3 Instalacion de aire comprimido

Se instala un compresor tipo tornillo que incluye una secadora de aire. Sus instalaciones
serdn a base de cafierias de acero al carbdn sin costura y su principal funcién sera inyectar aire a los
actuadores de las valvulas automaticas que estan instaladas en varios puntos de la planta.

7.4.4 Produccion de vapor - Caldera

La produccién de vapor en la sala de calderas y su uso eficiente en los intercambiadores de
calor de las columnas de destilacién, son de gran importancia para la economia de la produccién de
etanol.

El requerimiento energético de los tres reboilers utilizados en la etapa de destilacién se
muestra en la tabla 7-15. Se decide suplir el mismo, con una corriente auxiliar de vapor, generada en
la caldera.

La presidon de trabajo, la temperatura y la produccion de vapor son los principales
parametros a considerar para seleccionar una caldera.

Al tener temperaturas cercanas a 240°C en la tercer columna de destilacidn, se busca un
equipo que pueda trabajar a una presidon de 40 bar para tener temperaturas de vapor de 250°C y
por ende, una fuerza impulsora de 10 °C. Ademas, el equipo debe generar una potencia de 30,45
MW que es la requerida por la totalidad de los reboilers.

Requerimiento energético (KW)

Reboiler 1 Reboiler 2 Reboiler 3

19.970 7.518 2.965

Q.= 30, 45 MW

Tabla 7-15. Calor requerido en los reboilers.

Se encuentra en catadlogo[22] un equipo que posee con las siguientes caracteristicas:

® Proveedor: Taishan Group Taian Boao International Trade Co., Ltd.
® Modelo: NSTB Oil and Gas Fired Steam Boiler & Hot Water Boiler.
e Tipo de alimentacion: de gas, de fueloil.

® Produccion de vapor: Max.: 200 Tn/h, Min.: 10 Tn/h.

e Potencia: Max.: 116 MW, Min.:21 MW.

® Rango de presiones: Max.: 4 MPa, Min.: 1 MPa.
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Se verifica que la caldera cumple con el requerimiento de produccién de vapor, al calcular el
caudal de vapor que se necesita generar:

2 Qreboiler = anpOV'Qlatente

Qo fiene un valor de 1.716,2 KJ/Kg para una presién de 4 MPa

Se obtiene entonces, un W.__ =63,88 Tn/h

vapor

Figura 7-6. Caldera seleccionada.

La caldera se abastece de agua de ésmosis, la cual se recircula luego de intercambiar calor
con los reboilers. Cuenta ademads con una alimentacion de agua fresca para compensar pérdidas, y
un suministro de gas natural abastecido por la empresa Ecogas (Distribuidora de Gas Cuyana).

Se consideran los siguientes datos para calcular los metros cubicos de gas que requiere el
equipo:

Poder calorifico del gas natural= 8.300 Kcal/m? [29]
Eficiencia de la caldera= 90% [23]

Resulta un caudal de gas de 3.508 m*/h
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7.4.5 Tratamiento de aguas residuales

Las aguas usadas en el proceso que no van a ser reutilizadas, seran aguas residuales y deben
ser tratadas cuando corresponda.

El objetivo de la red de saneamiento es llevar las aguas residuales en condiciones
admisibles para su disposicion o vertido. En la red, el sistema de circulacion va a ser por gravedad,
por lo que no va a ser necesario el uso de bombas ni otros elementos para impulsar el agua. Cada
cafieria tiene una inclinacidon de entre un 1 y un 4% para facilitar una velocidad del agua éptima
para que no se produzcan atascos debido a la baja velocidad, ni corrosién como consecuencia de
exceso de de velocidad.

El agua residual pasa por un tanque ecualizador y luego por una depuradora que esta
compuesta por una linea de agua y otra de fangos. El objetivo de la linea de aguas es depurar el
agua que entra en la depuradora y disminuir la concentracidon de contaminantes. La linea de fangos
se encarga de recoger y tratar los fangos y lodos de la depuracidén. Los fangos son residuos sdélidos
sedimentables que se extraen de la linea de agua, y del tanque ecualizador. Tras ser
convenientemente tratados, los fangos pueden ser reutilizados en otras actividades tales como
agricultura o jardineria.

7.4.6 Torre de enfriamiento

Una torre de refrigeracién es una instalacién que extrae calor del agua mediante
evaporacion o conduccién. Existen torres de enfriamiento para la produccién de agua de proceso
que sélo se puede utilizar una vez, antes de su descarga. También hay torres de enfriamiento de
agua que puede reutilizarse en el proceso. En el nuestro, el agua es reutilizada. Para eso, se bombea
hacia la torre de enfriamiento. Después de que el agua se enfria, se reintroduce como agua de
servicio.

El disefio de los intercambiadores se realiza en base a las condiciones de salida del agua de
servicio luego de atravesar la torre de enfriamiento. Esta situacion se presenta en los dias de mayor
temperatura de la etapa de produccién que es 35°C y 20% humedad en la locacidn de la planta.

Primero se disefia una torre para enfriar el agua de servicio de los serpentines, en los
tanques de fermentacién, de 27 a 20°C por la restriccidon de temperatura de los fermentadores. Se
selecciona un rango de temperatura de entrada que no sobrepase los 40-45°C. Esto se debe a que si
supera este valor la alimentacién de agua de servicio, las pérdidas por evaporacion son significativas
y la operacion no se lleva a cabo correctamente. Entonces, las torres que se muestran a
continuacion se disefian para enfriar las corrientes desde 40°C a 20°C.
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Intercambiador 1 29.430

Intercambiador 2 160.550

Condensador 1 561.000

Condensador 2 362.000

Condensador 3 85.500
Total 1.198.480

Tabla 7-16 .Caudales de agua de enfriamiento.

Se disefian 3 torres de enfriamiento:

- Torre 1: agua proveniente de los serpentines en la fermentacion, L1=.478.200 Kg/h.

- Torre 2: agua proveniente del condensador 1, L2=561.000 Kg/h.

- Torre 3: agua proveniente del intercambiador 1 y 2 y del condensador 2 y 3,
L3=637.480 Kg/h.

Torre 1:

El agua de los serpentines se encuentra a 27°C. Se bombea hacia la parte superior de la
torre de enfriamiento y desde ahi fluye hacia abajo, emitiendo calor que se mezcla con el aire y
provoca un enfriamiento de 10°C. Parte del agua que se introduce caliente, se evapora ocasionando
la saturaciéon del aire circulante, provocando pérdidas en el sistema que requieren ser suplidas con
aporte de agua fresca.

Los sistemas de enfriamiento pueden ser de tiro forzado o natural, abiertos o cerrados.
Cuando un sistema es cerrado, el agua no entra en contacto con el aire de afuera y la contaminacién
del agua en las torres de enfriamiento por los contaminantes del aire y microorganismos es
insignificante. Ademads, los microorganismos presentes en las torres de refrigeracion no son
eliminados a la atmésfera.

Se determina el calor a remover del agua proveniente de los fermentadores. Para esto, se
toma el caudal total de agua (L1= 478.200 Kg/h) utilizado para enfriar los cuatro serpentines de los
tanques.

En la siguiente figura se esquematiza la torre de enfriamiento y el grafico correspondiente a
la recta de operacidn:
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to Curva de equilibrio

4 wyn (H Aire saturado)
Recta de operacién
Pend = -
|'|’1If
»
1— tL- tGJ-G

Figura 7-7.Esquema de torre de enfriamiento y recta de operacion.

El balance de entalpia para a torre es el siguiente:

LCp(Ty =T =G(Hg ~Hg,)

Se disefia una torre para enfriar esa cantidad de liquido desde 27°C hasta 20°C. Para eso, se
especifican las condiciones de entrada y salida del equipo:

e Entradadeagua: ['» =27°C

e Salidadeagua: I =20°C

o Entrada de aire: se considera la condicion climatica mds desfavorable de San Juan que no se
sobrepase en un 5 % durante el resto del afio [24].

- Temperatura de bulbo seco= 35°C.
- Humedad relativa= 20%.

Con los datos anteriores se entra a la carta psicrométrica y se lee la temperatura de bulbo
himedo.

- Temperatura de bulbo hiumedo= 18°C

Luego, con el valor obtenido anteriormente se lee de la carta Hg1 y se marca el punto de

operacién: Iy y Hg -

Hg, = 49 KJ/Kg aire seco (ala entrada)
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Vs . * Ve . .
Ademds, se necesita calcular el valor de Hg para hallar el caudal minimo de aire del

’ . . s . *
balance de entalpia. Para esto se entra al diagrama psicrométrico con 712 y se lee Hg, (valores
en equilibrio):

Hg," = 89 KJ/Kg aire seco (ala salida)

Finalmente, del balance de entalpia se despeja Gmin:
- LCp(Ty = Tpp)=Gmin(Hg —Hg,")
- Gmin = 349.803,3 Kg aire seco/h
Se calcula el caudal (G) como el caudal minimo aumentado en un 20% (Gmin*1,2):

G = Gmin. 1,2 =419.763,96 Kg/h

Este valor se reemplaza en el balance de entalpia y se despeja 2. Luego:

H g, =82.332 KJ/Kg aire seco

Luego, con 6, y T1> se marca el punto de operacidn restante, para poder trazar la recta
de operacion en el diagrama psicrométrico.

Una vez hallado el caudal de aire seco (G), se calcula el agua de reposicién como el caudal
de aire seco, aumentado en un 10%, por la diferencia de humedades absolutas de las corrientes a la
salida y a la entrada del equipo:

. Y,=0,038

_ Y, =0,01

QHZOreposici()n = 1’ 1 .G« (Yz - Yl) = 12928,72 Kg/h
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Ademas, para su diseiio, se considera que el aire ingresa por el fondo de la torre y sale
saturado por el tope de la misma. Se utiliza un relleno de acrilico por su alto coeficiente de
transferencia Ky.a [25].

De la carta psicrométrica se obtiene el nUmero de unidades de transferencia, Ntog= 3. Se
considera una velocidad de aire de 3 m/s y que el aire sale saturado el tope de la torre, se llega a
que el drea transversal requerida para la torre es de 31,72 m?,

Luego, se calcula la altura de la torre como :

Z = Htog.Ntog

_ G
Donde: Htog = Ky.a

Entonces queda:

_ G
. Z= Xra .Ntog
- G'=3,67Kg/m’s
- Ky.a=0,5698 kg/m>.s

Resulta entonces, una altura de torre de 19,35 m.

Para determinar la potencia que consumira el equipo, es necesario evaluar el caudal de aire
hiumedo que debe hacerse circular. Se decide ubicar el forzador de aire en el tope de la torre, de
modo que el tiro sea inducido, evitando la recirculacion de la corriente de aire de salida hacia el
fondo. El mismo, deberd poder desplazar un caudal volumétrico de aire igual a:

Gv = 342.664, 45

Se encuentra en catdlogo[26] un forzador marca Sodeca modelo HGT-160-6T/9-100 capaz
de desplazar 200.000 m*/h de aire utilizando una potencia de 75 KW. Se opta entonces por colocar 2
forzadores como este para suplir las necesidades del proceso.

Se procede a calcular las torres restantes de manera analoga. Resulta:
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20 20 20

TI1 (°C)

TI2 (°C)

L (Kg/h)

H,, (KJ/Kg aire seco)
H,* (KJ/Kg aire seco)
G, (Kg/h)

G (Kg/h)

H,, (KJ/Kg aire seco)

YZ

Y

1

Q, ,,reposicion (Kg/h)

Q, ,,reposicién (m*/h)
Ky.a (Kg/m?®.s)
Ntog
G’ (Kg/m™.s)

Seccion transversal
(m?)

Forzador

Potencia instalada
(Kw)

Cantidad de
forzadores

27

478.200

49
89
349.803,3
419.763,96
82,332
0,038
0,01

12.928,72

12,928
0,5698
3
3,67

31,72

Sodeca modelo

HGT-160-6T/9-100

75

Tabla 7-17. Parametro del disefio de torres.

40

561.000

49
170
378.600
454.320
152,23
0,038
0,01

13.993,056

13,99
0,5698
8
3,67

34,34

Sodeca modelo
HGT-160-6T/9-100

75

40

637.480

49
170
440.440,72
528.528,86
149,83
0,038
0,01

16.278,68

16,278
0,5698
8,5
3,67

39,94
Sodeca modelo
HGT-160-6T/9-100

75
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7.4.7 Planta de osmosis inversa

El agua empleada tanto en la caldera como en los circuitos de refrigeracién, requiere de una
pureza elevada para minimizar la deposiciéon de residuos, ya que ocasiona menor eficiencia de
transferencia de calor, corrosidn, etc. Por lo anterior, se decide disponer en la planta de un equipo
compacto de dsmosis inversa que proporciona el caudal requerido por la caldera asi como cualquier
otra parte del proceso que lo requiera. Para la seleccion del equipo se debe conocer el
requerimiento de agua de osmosis que tiene la planta:

- Pérdidas en torre de refrigeracion: 46,17 m*/h.

- Caldera: se consideran despreciables las pérdidas frente a las de las torres de
refrigeracion, se deben principalmente a purgas o fallas casuales.

Por lo tanto se requiere de un planta con una capacidad de tratamiento de agua de 46,17 m?*/h. Se
selecciona del catalogo[18] un equipo con capacidad maxima de 50 m*/h..

A la salida de la planta de ésmosis inversa, se dispone de un tanque de polietileno para
evitar corrosion, el cual cumple la funcién de tanque pulmoén. Dicho tanque almacena en su interior
un volumen de agua pura equivalente a una hora de funcionamiento de la planta de osmosis
inversa. El tanque es de polietileno, posee una capa exterior de pintura gris opaca que impide la
penetraciéon de los rayos ultravioleta y evita asi la degradacion del agua.

7.5 Alternativas a evaluar para el agua residual de la destilacidon

Si se considera la planta en su totalidad como una caja negra, el ingreso de agua al proceso
proviene de las remolachas (contiene alrededor del 75% en peso de agua). Al evaluar la salida de
esta, se observa que la mayor cantidad se obtiene de la primera torre de destilacion y pequefias
trazas en la corriente de producto, en la de levadura desechada y con la pulpa prensada.

En la integracién antes mencionada, del caudal de agua que sale de la primera torre de
destilacidn, una fraccidn se destina a la extraccion para evitar el abastecimiento externo de aguay
de energia para calentarla, y al precalentamiento de corrientes. Indefectiblemente debe salir una
fraccion de agua como residuo del sistema para que se mantenga balanceado. Este caudal es
significativo (65.000 Kg/h aproximadamente).

En el disefio propuesto esta corriente se destina a un tanque ecualizador para su
tratamiento como efluente liquido (detallado en apartado 7.4.5), donde sélo se propone la
disminucién de la temperatura a la ambiente y evaporacién de las trazas de etanol para su final
disposicion.

Se plantean a continuacion dos alternativas para el uso del caudal de agua residual:
Alternativa 1

Esta propuesta considera que una corriente de interés es el agua de reposicidn al proceso,
la cual proviene en principio de la red y luego atraviesa el equipo de dsmosis. Se analiza
complementar ese caudal de ingreso para minimizarlo o incluso sustituirlo de ser posible.
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Las membranas de los equipos de dsmosis, tienen establecidas temperaturas maximas de
operacién. La temperatura de la corriente que se quiere recircular es de 60°C, mayor al limite de
una membrana standard. Cuanto mayor es la temperatura, menor es el rechazo de sales como regla
general, pero la problematica principal es el dafio que un fluido caliente puede causar
estructuralmente a los materiales de la membrana (se pueden despegar en esta situacidn). Para
continuar el analisis, se puede disefiar un intercambiador que enfrie la corriente a valores
aceptables.

El caudal de agua de estudio es mayor al requerido para la reposicidn, se puede analizar
también sustituir la corriente. En este caso, no tiene sentido aparente la utilizacion del equipo de
6smosis inversa, debido a que este principalmente se encarga de desalinizar el agua, o retener
impurezas solidas o materia organica mediante la utilizacién de filtros. La composicién de esta
corriente segun lo que se muestra en el capitulo 6, es de un 1% en peso de sacarosa y glicerina y
apenas trazas de etanol. Mas del 97% de esta corriente es agua. Para decidir la reutilizacién directa
de esta corriente como caudal de ingreso de reposicidn, se debe estudiar en mayor detalle la
problematica que puede causar en los equipos esta pequefia fraccion de contaminantes y de
haberlas, aplicar técnicas quimicas o fisicas especificas, (como pueden ser filtros o membranas) para
cumplir el requerimiento y poder asi, eliminar el gasto de la corriente extra de alimentacién y lograr
una optimizacién del recurso.

Alternativa 2

Se plantea de manera cualitativa. La propuesta trata de analizar los beneficios que esta
corriente puede generar siendo introducida en la corriente de agua de lavado de las remolachas.
Originalmente el caudal de agua de lavado es filtrado y posteriormente reutilizado. El proceso no se
detalla pero se estima que el gran contenido de sdlidos (tierra y raices) puede dificultar la accidn y
bajar el rendimiento de la corriente, debiendo requerir un caudal de reposicién.

Otro aspecto a tener en cuenta es que el lavado a trabajar a una temperatura superior a la
ambiente (entre 30y 35°C) se ve beneficiado. La limitacién radica en utilizar una corriente mas
caliente, que corre el riesgo de comenzar la extraccidn en esta etapa y perder sacarosa en la
corriente de lavado.

Esta alternativa puede ser llevada a cabo de forma simultdnea con la propuesta anterior con
un sistema de control que dirija el caudal residual seguin sea requerido.

143



7.6 Resumen de equipos seleccionados

Bdscula Modelo San Lorenzo, GaMa HA-8028 de 28.00 metros de largoy 3,16
metros de ancho y puede pesar hasta 80.000 Kg, catdlogo[2].

Tanque de Silo circular CFL, Marca GSI. De paredes laminares de acero con alta
Gl e[l 114 resistencia a la tension, con valores de 483 MPa (70,000 p.s.i.), un
recubrimiento de acero galvanizado brillante G-90. Techo del mismo
material y con aireacion en el suelo. Capacidad de 5.500 tn Catdlogo
[19].

Cintas Modelo PS-1 de poliéster/PVC de,.5 milimetros de espesor, de acabado
[ elelgie[o[e] (s [3N liso, presenta resistencia a dlcalis, al desgaste y humedad, catdlogo[9].

Tanque de Modelo MB-4.5. Capacidad de remolacha, 4.500 toneladas/ dia.

lavado de Potencia instalada del motor eléctrico, 45 KW. Diametro del tambor 2,2
tambor m Seccion de carga didmetro 3 m, Longitud 11,6 m, Anchura 3,5 m,

Altura 3,70 m, catdlogo[13].

cuchillas mdsico de 5.512 t/dia, potencia consumida 165 Kw molino, 1,1 Kw
instalacion hidradlica, revoluciones 2.200 1/min. Catdlogo[6].

IS4l N [888 Se selecciona una torre de extraccion por difusion de 6,5 m de didmetro
difusion con un macerador de 4,2 m de didmetro y 7,0 m de longitud.
Catdlogo[14].

Planta de Se requiere de un planta con una capacidad de tratamiento de agua de
osmosis 46,17 m*/h. Se selecciona del catdlogo[18] un equipo con capacidad
mdxima de 50 m>/h.

INTERCAMBIADORES

Numero de tubos: 88

Area de intercambio: 83,71 m?
U= 500 W/(m>.°K)

Calor intercambiado= 682,8 KW

Numero de tubos:379

Area de intercambio: 362,23 m?
U= 1200 W/(m’.°K)

Calor intercambiado= 3.896 KW

Molino de Longitud 2,95 m, alto de 2,08 m. de altura, 1.2 m de ancho, caudal
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Numero de tubos: 87

3 Area de intercambio: 82,84 m?
U= 1200 W/(m*.°K)
Calor intercambiado= 4.323 KW
Numero de tubos: 100

4 Area de intercambio: 95,184 m?
U= 1200 W/(m*.°K)
Calor intercambiado= 800,3 KW

CONDENSADORES

Numero de tubos: 578

1°torre Area de intercambio: 552,94m’?
U= 500 W/(m>.°K)
Calor intercambiado= 13.180 KW
Numero de tubos: 375

2° torre Area de intercambio: 358,19 m?
U= 500 W/(m*>.°K)
Calor intercambiado= 8.498 KW
Numero de tubos: 54

3°torre Area de intercambio: 50,76 m?
U= 1200 W/(m*.°K)
Calor intercambiado= 2.015 KW

REBOILERS

Numero de tubos: 165
1°torre Area de intercambio: 157.785 m?
U= 850 W/(m*>.°K)
Calor intercambiado= 19.970 KW
Numero de tubos: 83
2° torre Area de intercambio: 78,55 m?
U= 850 W/(m>.°K)
Calor intercambiado= 7.518KW
Numero de tubos: 372
3°torre Area de intercambio: 355,942m?
U= 850 W/(m>.°K)
Calor intercambiado= 2.965 KW
Fluido DN (pulg) Diagmetro externo Material
(pulg)
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Canerias Etanol 2% 2,875 Acero al
carbono ASTM A53

Vapor de 2 2 (espesor=0,15 pulg) Acero al carbono

agua ASTM A192
Agua 10 10,750 Acero al carbono

ASTM A53
Glicerina 2 2,375 Acero al carbono

ASTM A53

SISTEMA DE BOMBEO

Entrada al Bomba KSB ETAPRIME L que opera en un rango de caudales 4 m3/h -
difusor 180 m3/h, potencia 37 kW (50.31 hp) y presién 10 bar. Catdlogo [15].
B1

Entrada a Bomba KSB ETAPRIME L que opera en un rango de caudales 4 m3/h -
VUL I 180 m3/h, potencia 37 kW (50.31 hp) y presidn 10 bar. Catdlogo [15].
B2

g0 e[ N (B8 Modelo ANSI 3196 con una capacidad de 1.450 RPM (50 Hz). Catdlogo
glicerina B3 [15].

Torres de Tres bombas (una para cada torre) de agua de refrigeracion Grundfos
(Gl g0 28 Nk, presion entre 10/16 y 25 bar, temperaturas de hasta 180°C y
potencia de 15 kW. Catdlogo[15].

TORRES DE REFRIGERACION
Torre 1 Caudal de agua= 478.200 Kg/h
Calor intercambiado= 3.921 KW
Rango de temperatura de 20 a 27 °C
Torre 2 Caudal de agua=561.000
Calor intercambiado= 13.180 KW
Rango de temperatura de 20 a 40 °C

Torre 3 Caudal de agua= 637.480 Kg/h
Calor intercambiado= 452.078,8 KW
Rango de temperatura de 20 a 40 °C

Tabla 7-18. Datos técnicos de los equipos seleccionados.
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CAPITULO 8: Aplicacion de
analisis de riesgos y
operatividad. Método
HAZOP.

Se realizd un analisis de riesgos y operatividad, denominado HAZOP, en la caldera, en los
sistemas de destilacidn y fermentacion.

Las principales recomendaciones del HAZOP en el sistema de fermentacidon y destilacién del
proceso de produccion de bioetanol, se dirigieron al mantenimiento de sistemas de control como
valvulas, controladores, medidores y urgid la presencia de alarmas para las diferentes condiciones
del

proceso. Este estudio busca sensibilizar a los responsables en el disefio, construccion y operacién de
una planta de bioetanol respecto a los posibles riesgos. Mediante la valoracién de riesgos, no se
encontraron en los puntos de proceso seleccionados altos riesgos. El 62% de los riesgos presentes
son medianos y los restantes bajos. En conclusidn, se estd ante una situacion medianamente
controlada, que se puede mejorar cuando sea posible.
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8.1 Analisis de peligros y operabilidad: HAZOP

8.1.1 Descripcion y objetivo del método

El andlisis de peligros y operabilidad HAZOP, conocido también como andlisis de
operatividad (AFO) o analisis operativo (AO), en un método que fue disefiado en Inglaterra en la
década de los sesenta por Imperial Chemical Industries (ICl) para ser aplicado al disefio de plantas
de fabricacién de pesticidas.

La definiciédn dada por la Chemical Industry Association, el andlisis HAZOP se define como:
“La aplicacion de un examen critico, formal y sistematico a un proceso o proyecto de ingenieria de
nueva instalacién, para evaluar el riesgo potencial de la operacidon o funcionamiento incorrecto de
los componentes individuales de los equipos, y los consiguientes efectos sobre la instalacion como
conjunto”.

La palabra HAZOP proviene de las siguientes definiciones: Analisis de Riesgos (Hazard) y
Operabilidad de Procesos (Operability).

Riesgo (hazard): se entiende por riesgo cualquier condicidon capaz de causar muerte, lesién
o enfermedad a un ser humano, o dafio a un equipo o al entorno. Se puede definir al riesgo como
cualquier situacion fisica, frecuentemente consecuencia de algln suceso detonante (escape téxico,
inflamacidn, explosién de productos quimicos, etc.) que puede conllevar a un accidente. Segun la
definicion anterior, hay que reconocer que no existen actividades absolutamente seguras. El
propdsito de cualquier sistema de seguridad es reducir el riesgo de dafios a un nivel tolerable. El
nivel requerido depende de cierto numero de factores, tales como la gravedad de las
consecuencias, el nimero de personas expuestas al riesgo, la normativa legal reguladora de la
actividad, los estandares en la actividad industrial, los acuerdos internacionales, o las
recomendaciones de los expertos. Igualmente, debe tenerse en cuenta la percepcion social que
considera intolerables ciertos tipos de accidentes, entre ellos cabe citar los ocurridos en plantas
quimicas, industrias bioldgicas, farmacéuticas o centrales nucleares.

Operabilidad (operability): cualquier operacion inherente al funcionamiento de un proceso
gue pueda provocar la parada del mismo y ser causa de contaminacion ambiental o violacion de las
normas y reglamentos de seguridad.

El andlisis HAZOP es una técnica deductiva para la identificacion, evaluacién cualitativa y
prevencién del riesgo potencial y de los problemas de operacién derivados del funcionamiento
incorrecto de un sistema técnico. El andlisis pretende, mediante un protocolo sencillo, determinar
los posibles problemas operativos.

La técnica se fundamenta en el hecho de que las desviaciones en el funcionamiento de las
condiciones normales de operacion y disefio suelen conducir a un fallo del sistema. La identificacién
de estas desviaciones se realiza mediante una metodologia rigurosa y sistematica. El fallo del
sistema puede provocar desde una parada sin importancia hasta un accidente mayor de graves
consecuencias.
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8.1.2 Metodologia del andlisis

El paso previo para el desarrollo del analisis es la definicion del objetivo y el alcance del
estudio, de los limites fisicos de la instalacién o el proceso que se quiera estudiar y de la
informacion requerida. Ademas se debe estudiar el sistema o proceso ya definido para conocer la
informacion disponible.
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Después del estudio previo se puede comenzar el andlisis propiamente dicho, en la Figura
8-1 se puede Vvisualizar de forma esquematica la ejecucién del analisis HAZOP:

v
Seleccionar un equipo de la instalacion
v
Seleccionar una linea de fiujo
)
Aplicar una palabra guiz
'
Seleccionar una vanable de proceso

v

Formular una desviacion significativa con la variable de proceso

'

A

Estudio de la desviacion
planteada

Identificacion de las posibles causas
Indentificacion de las consecuencias posibles
Identificacion de las medidas de proteccion

Propuestas de las medidas comectoras necesarias

Figura 8-1 Diagrama légico de ejecucidn del analisis HAZOP.
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8.1.3 Requisitos y limitaciones

El método de analisis HAZOP presupone tres hipotesis:

e La instalacién estd bien disefiada, en relacidon con la experiencia, el conocimiento
de los procesos implicados y la aplicacidon de las normas y cédigos pertinentes.

® Los materiales de construccién han sido los adecuados y la construccion y el
ensamblaje se han hecho correctamente.

® En un proceso continuo se asume que el estado de un equipo o instalacion
determinada no varia durante la operacién normal.

El andlisis HAZOP requiere, para ser desarrollado, que por lo menos el disefio del proceso
seleccionado sea completo en las partes mas esenciales y que, en instalaciones en funcionamiento,
la informacién esté actualizada. La Tabla 8.1 muestra, de forma orientativa, la informacion que
puede ser necesaria para la realizacidén del andlisis.

El estudio HAZOP no es un método infalible para identificar todos los posibles riesgos y
problemas de operabilidad que puedan producirse durante la operacién de la planta. La experiencia
es un elemento crucial, que determina en buena medida la calidad y la integridad de un estudio. La
aplicacion del método puede verse afectada por ciertas dificultades, causadas, en su mayoria, por
falta de precisidn o carencia de informacidn sobre el proceso o por una pobre definicién del alcance
del proyecto. Unicamente, un examen sistemdtico, creativo e imaginativo puede dar como resultado
informes de alta calidad, y aun asi no necesariamente todos los problemas potenciales seran
analizados.

m Informacion requerida

Estudios previos realizados.
Emplazamiento de la instalacion.

Diagramas P&l (incluyendo la descripcién detallada de la
Ingenieria del instrumentacion)
proceso

Descripcion de la operativa de bloqueo de la instalacidn (automatica y
manual).

Disponibilidad de los servicios

Quimica del proceso (si es necesario).

Inventario de productos (si es necesario).

Peligrosidad: caracteristicas fisico-quimicas (inflamabilidad, explosividad,
Sustancias estabilidad, reactividad, etc.).

Toxicidad: dosis de exposicion, efectos sobre la salud, etc.
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Caracteristicas: materiales de construccidon (normas de disefio, etc.),
Equipamiento condiciones de trabajo y limites de operacion (temperatura y presién
maxima).

Tabla 8.1 Aspectos a considerar en el analisis HAZOP.

8.2. Seleccion de los nodos de estudio

Los criterios para seleccionar los nodos, toman basicamente en consideracion los puntos del
proceso en los cuales se puede producir una alteracion significativa de alguna de las variables de
proceso.

Se seleccionan los mas relevantes:
Nodo 1: Fermentador.
Nodo 2: Proceso de destilacion.

Nodo 3: Caldera.

8.2.1 Aplicacidn del método a los nodos

Para la aplicacién del método a los nodos se ha considerado las variables a tener en cuenta
en cada nodo, estudiando sus desviaciones mediante la aplicacidon de las palabras guia. Se decide
utilizar las siguientes como guia:

MAS: incremento cuantitativo en un pardmetro de proceso (cuyo valor es posible medir a
través de instrumentos).

MENOS: disminucidn cuantitativa en un parametro de proceso (cuyo valor es posible medir
a través de instrumentos).

Se aplican tanto a acciones (reacciones, transferencias, etc.) o a pardmetros especificos
(presidn, temperatura, etc.).

Se desarrollan ademds las causas posibles de dichas desviaciones, asi como las
consecuencias y medidas correctivas.
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Nodo 1: Sistema de fermentacion

Para aplicar las desviaciones de las variables de proceso se tiene en cuenta que el nodo 1
abarca desde la valvula de entrada al tren de fermentacion hasta la valvula de la linea de salida del
mismo. En el estudio del presente nodo se deben analizar dos variables de proceso: presién o
caudal, y temperatura. Dado a que el proceso requiere un control riguroso de temperatura, se
emplea un serpentin con alimentacién de agua a 15°C en cada reactor. El control de la temperatura
se realiza mediante una termocupla multipunto® tipo K de dos indicadores y un indicador-transmisor
asociado al controlador de temperatura. El controlador regula el calor necesario que se debe
remover en cada serpentin. Se establece alarma por alta temperatura de tipo axial situada en la
superficie del reactor, con temperatura maxima de 100°C (dispositivo de corte), temperatura a la
cual se para toda la planta. La temperatura de operacién del presente nodo es valida en el rango de

27 a 30°C.

Variable

Causas

Consecuencias

Medidas

correctivas

Temperatura

- Fallo del controlador,
aumento de caudal de
agua de enfriamiento.
-Falloenla
termocupla, el cual
indica a el controlador

menor temperatura de

la real.

- Dafo del sistema de
enfriamiento (bomba,
valvulas, cafierias, etc.

- Fallo del controlador,
aumento de caudal de
agua de enfriamiento.
- Falloen la
termocupla, el cual
indica al controlador
mas temperatura de la
real.

- Daio del sistema de
enfriamiento (bomba,
valvulas, cafierias, etc.

- Inactivacion de
enzimas.

- Los azucares no
se convierten a
etanol.

- Riesgo de
contaminacion
por la
disponibilidad de
los azucares a
otros

microorganismos.

- Baja actividad
de enzimas.

- Disminucion de
la produccién.

> Se utilizan en procesos que requieren el control de las temperaturas en todo el recipiente.

- Alarma de
temperatura de
flujo.

- Controladores de
temperatura.

- Controladores de
flujo de la
corriente fria.

- Alarma de
temperatura de
flujo.

- Controladores de
temperatura.

- Controladores de
flujo de la
corriente fria.
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Mas

Presion de CO,

Menos
Mas
Flujo de
entrada de
levadura al
fermentador Menos
Mas
Flujo de
entrada de
jugo al
fermentador

Daio de la valvula de
salida.

- Drenaje forzado de
CO,, como del fluido
del fermentador.

- Dano al sistema de
bombeo y/o valvulas.

- Dafio del sistema de
bombeo y/o valvulas.
- Fuga.

- Obstruccién.

- Dafio en el sistema
de bombeo y/o
valvula.

- Ruptura de las
paredes del
fermentador.

- Fuga de gas,
explosion,
incendio y/o
intoxicacion.

- Implosidn del
fermentador.

- Fuga de gas,
etanol. Explosién
y/o intoxicacion.
- Flujo de
retroceso.

- El incremento
de flujo puede
aumentar la
presién en el
reactor.

- Derrame o
explosion.

- Derrame de
enzimas.

- Disminucion en
la produccién de
etanol.

- El incremento
de flujo puede
incrementar la
presion en el
reactor.

- Derrame,
explosion e
incendio.

- Medidores de
presién con
alarmas.

- Disco de
rupturas.

- Medidores de
presidn con
alarma.

- Valvula de alivio
de vacio.

- Controladores de
flujo.

- Alarma de flujo.

- Valvula de alivio.

- Controladores de
flujo.
- Alarma de flujo.

- Controladores de
flujo.

- Alarma de flujo.

- Valvula de alivio.
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- Dafo en el sistema
de bombeo, y/o
valvulas.

- Fuga.

- Obstruccién por fibra.

Tabla 8-2. Tabla de HAZOP de los resultados de nodo 1.

Nodo 2: Sistema de destilacion

- Derrame de
corrientes acidas.
- Disminucion de
la produccién de
bioetanol.

- Controladores de
flujo.

- Alarmas de flujo.
- Instalar un
sistema de
contencion
adecuado.

En el relevamiento y control de los riesgos en la operacién del sistema de destilacion, se
trabaja con el comportamiento en cada torre individualmente y sus conexiones, y se establece que
las variables principales en cada torre son el caudal de reflujo, la presion y la temperatura, todos
establecidos previamente en el disefio.

Variable Palabra
clave

Caudal de reflujo

Presidn

Causas

- Variacion relacion
de reflujo.

- Fallo de valvula de
reflujo: posicién
abierta.

- Fallo de valvula de
reflujo: se bloquea
en posicion
cerrada.

- Fuga en alguna
linea de destilado.

- Obstruccién
valvula de reflujo.
- Fallo eléctrico.

- Perturbacién
alimentacion de la
columna: mas T.

Consecuencias

Medidas

correctivas

- Disminucion T
columna.

- Parada columna.

-Aumento T
columna.
- Parada equipo.

Parada equipo.

Comprobacion
vdlvula de
reflujo.

- Comprobacion
valvula de
reflujo.

- Chequeo linea
de destilado.

Instalacion de
medidor de
presion
diferencial.
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Temperatura

Menos

Menos

- Fallo valvula
entrada de
alimento a la
columna (cerrada).
- Falla vélvula de
reflujo: se bloquea
abierta y aumenta
reflujo.

- Fallo eléctrico.
- Fallo agua de
refrigeracion y/o
sistema de
calefaccion.

- Falla valvula
reflujo: se bloquea
abierta y aumenta
reflujo.

- Vacio columna.
- Parada equipo.

Parada equipo.

- Menor grado de

separacion.

-Parada columna
de destilacion.

-Sobreenfriamiento.

condensador.

Tabla 8-3. Tabla de HAZOP de los resultados de nodo 2.

Nodo 3: Caldera

Instalacién de
medidor de
presion
diferencial.

Comprobacién
servicios de
refrigeracidn y
calefaccion.

Comprobacién
servicios de
refrigeracion y
calefaccion.

Se determina que la caldera, es un nodo de andlisis determinante, debido a que provee el
vapor necesario para el funcionamiento del sistema de destilacién y ademas representa una gran
importancia en todas las industrias quimicas. Las variables a considerar en este caso son la

temperatura, presion, el nivel de agua y el mantenimiento.

Variable Palabra Causas Consecuencias Medidas
clave correctivas
- Falta de agua. Explosion de la Vdlvulas de control
- Incrustaciones caldera. de temperatura con
internas. sensores
automatizados.
Temperatura Mas

Alta temperatura del
fluido.

Explosion de la
caldera.

Tapon fusible.
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Presion

Nivel

Mantenimiento

Menos

Menos

Disminucidn del
espesor de las
paredes.

Por la vaporizacion
instantaneay la
expansion brusca del
agua contenida en la
caldera.

Disminucion del
espesor de las
paredes.

Por la combustion
instantanea de los
vapores del
combustible
acumulado.

Valvula de nivel de
agua deteriorada.

Corrosion y/o erosion.

Tabla 8-4. Tabla de HAZOP de los resultados de nodo 3.

Implosién de la
caldera.

Rotura de las
partes de la
caldera
sometidas a
presion.

Explosion de la
caldera.

Rotura de la
caldera.

Inundacién de la
caldera.

Rotura de las
partes de las
caderas.

- Vélvulas de
seguridad de
control de presion.
- Valvulas de
seguridad.

- Valvulas de control
de presion.

- Manémetro.

- Presostato.

- Vdlvula de alivio
de presion.

Valvulas de
seguridad de
control de presion.

- Vdlvulas de
seguridad de
control de presidn.
- Manémetro.

- Presostato.

- Indicador de nivel
de fluido.
- Sistema de control
de nivel Shutdown.
- Alarma.

Observar las
calderas y las partes
auxiliares para
detectar averias y
realizar
reparaciones.
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8.3 Valoracion de riesgos

El analisis de riesgos se va a realizar en los mismos puntos del proceso donde se aplicé el
método HAZOP: fermentador, proceso de destilacion y caldera.

Puntos del proceso Riesgos

-Aumento o disminucién de flujo de entrada
de levadura al fermentador.

Fermentador -Aumento o disminucién de flujo de entrada
de jugo al fermentador.
-Aumento o disminucién de temperatura.
-Aumento o disminucién de presién de CO,.

-Variacion en el caudal de reflujo.
Proceso de destilacion -Aumento o disminucién de temperatura.
-Aumento o disminucién de presion.

-Aumento de temperatura por falta de agua.
Caldera -Aumento o disminucién de presion.

- Avanza la corrosién y/o erosion.

- Vdlvula de nivel de agua deteriorada.

Tabla 8-5. Riesgos detectados.

La probabilidad y severidad son los dos factores cuyo producto califica el riesgo, y deben ser
cuantificadas para valorar de una manera objetiva el riesgo.

Riesgo= Probabilidad x Severidad

La severidad valora las consecuencias de la materializacién del riesgo, y la probabilidad,
valora la facilidad con que puede materializarse el riesgo, y ambas pueden identificarse de la
siguiente forma:

e 1 =lInsignificante (incluido Ninguna)
e 2=Baja
e 3 =Mediana

e 4=AIta
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w

Severidad
(%)

1 2 3 4
Probabilidad

Figura 8.2. Matriz de andlisis de riesgo.

El Riesgo, estd agrupado en tres rangos, y para su mejor visualizacidn, se aplica diferentes
colores.

-Bajo Riesgo=1-6 (-)
-Medio Riesgo = 8 — 9 (amarillo)
-Alto Riesgo = 12 — 16 ([{gl#)

Se procede a valorar los riesgos de la tabla 8-5.

Puntos del Riesgos Severidad Nivel

proceso de riesgo

Fermentador -Aumento de flujo de entrada de levadura 4 2 8
al fermentador.

-Disminucidn de flujo de entrada de 2 2
levadura al fermentador.

-Aumento de flujo de entrada de jugo al 4 2
fermentador.
-Disminucidn de flujo de entrada de jugo 3 3

al fermentador.

8
9
8
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-Aumento o disminucién de presidn de 4 2
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Proceso de -Variacion en el caudal de reflujo. 2 3
destilacion

-Aumento o disminucién de temperatura. 2 3

-Aumento o disminucién de presion. 2 3
Caldera -Aumento de temperatura por falta de 4 2

agua.

-Aumento o disminucion de presién. 4 2

- Avanza la corrosién y/o erosion. 2 4

- Vélvula de nivel de agua deteriorada. 3 3

Tabla 8-6. Valoracion de riesgos.

Se concluye a partir del anadlisis, que no se encuentran en los puntos de proceso
seleccionados altos riesgos. EI 62% de los riesgos presentes son medianos y los restantes bajos. Se
esta ante una situacién medianamente controlada, que se puede mejorar cuando sea posible.
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CAPITULO 9: Analisis
economico.

Se determind la inversidn total necesaria para montar la planta de bioetanol, en USS
171.930.000 mediante el método de estimacidn por factores. Se establecié el beneficio bruto que
tiene el proceso en 268.000 USS/afiio, lo que implica un tiempo de repago de 621 afios. S Para este
caso, se calculd, por un método estdtico el tiempo de repago (5,32 aiios) y, por un método directo,
el valor presente, del cual se obtuvo un valor negativo (-96.248.658 USS). El proyecto, resultdé no
rentable.

Se plantearon diversas alternativas para mejorar la viabilidad del proyecto, pero todos los
casos se mostraron no rentables. Ademas, se estimd un cronograma de proyecto en caso de haber
resultado rentable.
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9.1 Introduccion

En este capitulo se realiza el andlisis econdmico del proyecto. En primer lugar, se hace una
estimacién de la inversion y los costos de produccién. Luego, se determina la rentabilidad mediante
la utilizacién de distintos métodos (uno estatico y se complementa con uno dindmico, de ser
necesario) y se analiza si el proyecto es viable desde el punto de vista econdmico. Por ultimo se
plantea un cronograma tentativo del plan de accién previsto.
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9.2 Estimacion del costo de inversion (CapEx)

El costo de inversion es el capital necesario para poner el proyecto en operacién. El objetivo
en este apartado es presentar una estimacion del costo de inversidén requerido para el proyecto.

La Inversién Total (I;) se compone de dos partes; la Inversién Fija Total (I
Capital de Trabajo (I,,).

&) Y 1a Inversién en

9.2.1 Inversién Fija Total (IFT)

La Inversion Fija Total es la cantidad de dinero que se necesita para construir una planta con
sus servicios auxiliares y dejarla en condiciones para comenzar a producir. Tiene en cuenta, el valor
del terreno donde se emplaza la planta, y la suma de los activos tangibles e intangibles del proyecto.

Estos activos se pueden dividir en dos; componentes directos y componentes indirectos (ver
tabla 9-1).

Componentes Directos Componentes indirectos

Gastos de estudio e investigaciones Ingenieria y supervision previas del

proyecto
Equipos principales Gastos de construccion
Instalacion de equipos Honorarios del contratista
Cafierias (instaladas) Contingencias

Instrumentacidn y control
Instalacion eléctrica
Construccion (incluyendo servicios)
Servicios auxiliares
Terreno y mejoras del terreno

Gastos de puesta en marcha

Intereses durante la construccion

Tabla 9-1. Componentes directos e indirectos de la inversion fija.
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A continuacidn se enuncian las caracteristicas de los mismos.
® Componentes directos

Gastos de estudio e investigaciones: antes de decidir o apoyar la construccion del proyecto
se deben efectuar los estudios econdmicos correspondientes, incluyendo viajes previos, encuestas
de mercado, investigaciones, etc.

Equipos principales: en algunos casos las facturas pro-forma de los equipos sélo incluyen su
valor intrinseco, y en otros el valor instalado. Es necesario especificar la capacidad, el tipo, el
modelo, y el material de construccion del equipo.

Instalacion de equipos: el costo de instalacidon de equipos es funcién de la complejidad del
equipo y del tipo de planta donde se lo instala, variando desde el 20% al 55% del precio de compra
del equipo.

Compra e instalacion de caierias: en muchos métodos de estimacidn este rubro se calcula
por separado del resto del equipo. En una estimacion detallada, el calculo del costo de cafierias se
realiza a partir de un diagrama de cafierias y planos de ubicacion.

Instrumentacion y control: este rubro incluye la compra, instalacién y calibracién de todos
los equipos auxiliares e instrumentos para control y registro de las distintas variables del proceso en
cada una de sus etapas.

Instalacion eléctrica: el costo de las instalaciones eléctricas consiste principalmente en
mano de obra y materiales necesarios para suministrar potencia e iluminacion al proceso, mientras
que los costos para la iluminacidn de los edificios de servicios estan incluidos, normalmente, en los
costos de los servicios auxiliares.

Construccion: este costo incluye los gastos de mano de obra, materiales y suministros
involucrados en la construcciéon de todos los edificios conectados con la planta. Se incluyen los
servicios para los edificios de plomeria, instalacion eléctrica, etc.

Servicios auxiliares: incluye todas las estructuras, equipos y servicios que no entran
directamente en el proceso. Normalmente incluyen las instalaciones para suministrar vapor, agua,
electricidad, aire comprimido y combustibles.

Terreno y mejora del terreno: el costo del terreno esta relacionado con la ubicacion y
puede variar en un factor de costo de 30 a 50, dependiendo si la zona es rural o industrializada. El
valor del terreno no decrece con el tiempo, por ello no se incluye en la inversién fija cuando se
estima el costo anual de la depreciacién, por lo tanto, se lo considera por separado.

Gastos de puesta en marcha: existe un periodo entre la finalizacion nominal de las obras y
la produccion en régimen normal, que se denomina “puesta en marcha” y cuya duracién puede
variar desde unas pocas semanas hasta varios meses. En ese lapso se incurre en una serie de gastos,
los cuales pueden ser divididos en gastos de construccion y costos de operacidn durante la puesta
en marcha. Mientras que los primeros son siempre incluidos como capital fijo y, como tal,
amortizados durante la vida util de la planta, no existe criterio Unico para los segundos,
dependiendo de la filosofia contable de la empresa que sean también capitalizados.

164



Intereses durante la construccion: en general, pueden establecerse dos casos, cuando el
capital requerido para la materializacién del proyecto es propio, o cuando se dispone parcialmente
de aportes provenientes de fuentes externas (créditos bancarios).

® Componentes indirectos

Ingenieria y supervision: estos gastos corresponden no sélo al pago de los servicios
técnicos y administrativos necesarios para dirigir y administrar el proyecto durante la construccion,
sino también incluyen todo el trabajo de ingenieria general, confeccién de planos y las actividades
necesarias para preparar los planos finales de construccidn y especificaciones para licitar o contratar
diversas tareas o equipos.

Gastos de construccion: son aquellos costos necesarios para que la construcciéon de la
planta se realice sin dificultad. Normalmente incluye ingenieria de campo, abastecimientos, equipos
de construccidn, servicios temporarios.

Honorarios del contratista: varian para diferentes situaciones y pueden ser nulos cuando es
la misma empresa la que se encarga de la construccion y montaje del proyecto.

Contingencias: este factor compensa los acontecimientos imprevistos. Su monto es variable
y depende de la exactitud de la estimacion.

A partir del valor de la inversidn en equipos y su instalacién, se puede estimar el resto de los
componentes mediante el uso de factores, siempre y cuando, no se cuente con informacién
suficiente acerca del valor monetario del mismo.

Para la estimacion de la inversion fija se utiliza el método de estimacidon por factores
(Chilton, 1949), el cual permite extrapolar a partir del precio de los equipos del proceso (con
instalacion incluida), la inversidn fija total de la planta. A partir de la Ec. 9.1:

IF=IE. (1+ fi). (1+ 3 fli) Ec.9.1
Donde:

IF = inversion fija (sin terreno) del sistema completo.

IE = valor del equipo principal instalado.

fi = factores de multiplicacién para la estimaciéon de los componentes de la inversién
directa.

fli = factores de multiplicacion para la estimacidon de los componentes de la inversion
indirecta.

Para el calculo de la inversidn fija total se debe tener en cuenta el costo del terreno, de los
equipos y a partir de este ultimo, mediante el método de la estimacidn por factores se calcula el
valor final de la inversidn fija. A continuacién se evalla cada uno de ellos.
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9.2.1.1 Terreno

La planta se decide emplazar en el parque industrial de San Martin, provincia de San Juan.
Se requiere un terreno cuyas dimensiones sean alrededor de 2 hectareas. Tiene un costo de USS 90
por m?, lo que resulta USS 1.800.000.

9.2.1.2 Equipos

Para estimar los costos de los equipos se utilizan catalogos y softwares online como
mhhe.com [2] y matche.com [11]. A continuacidn se plantea individualmente cada uno, junto con
las caracteristicas requeridas para su seleccidn, el precio obtenido y su fuente. En el caso de los
softwares, los valores obtenidos son para el afio 2002 y 2014 respectivamente, por lo que se deben
actualizar a partir de los denominados indices de costos de la Tabla 9-2.

1991 2002 2014 2018

m 361,3 395,6 576,1 591,33

Tabla 9-2. Indices CEPCI (Chemical Engineering Plant Cost Index). [7], [8].

La relacién entre los indices de costos entre el afio 2002 (referencia) y el de enero 2018
(valor mas actual disponible) esta dada por la Ec. 9.2:

USS,0,5 =USS,00,-(IC 2018/IC 2002)=U$S,,,.1,49 Ec.9.2

Andlogamente para el afio:

1991: USS,..=USS.,,,.1,636

2018. 1991°

2014: USS,,,,=USS,,,,.1,026

Se aclara que para tubos de acero inoxidable y una pulgada (0,0254 m) de didametro
nominal, el precio del los intercambiadores se puede calcular como:

Costo intercambiador = Nt.lO(‘TLi%i) Ec.9.3

Siendo, Nt: niUmero de tubos.

El precio del reactor es en el afio 1991.
En las tablas siguientes se indica el precio ya ajustado por los indices de costos:
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Tanque de
almacenamiento

Tanque de
lavado de
tambor

Bascula

Molino de
cuchillas

Instalacion de
difusion

Fermentadores

Caldera

Capacidad

Capacidad de 5.500 tn.

Capacidad de remolacha, 4.500
tn/dia.

Capacidad hasta 80.000 kg.

Caudal masico 63,79 kg/s.

Capacidad 188 tn/h.

4 fermentadores de 700 m? cada
uno.

-Tipo de alimentacidn: de gas, de
fuel.

-Produccion de vapor: 200 Tn/h.
-Rango de presiones:

Max.: 4 MPa.

Tabla 9-3. Precios equipos

SISTEMAS DE BOMBEO

Entrada al
difusor

Entrada a
fermentadores

Recirculacion de
glicerina

Torres de
refrigeracion

Pgeserga=114.82 KPa
Q= 134.9 m*h
P iecersa=119.60 KPa

descrga

Q= 138.67 m*h

Pescrga=101.325 KPa
Q=10 m*h

P geserge=120.43 KPa
Q1= 478 m*h
Q2= 561 m%h
Q3= 638 m%h

Tabla 9-4. Precios bombas

Precio
(USS)
12.000

57.500

6.500

180.000

400.000

6.115.000

14.036.000

9.800

9.800

13.000

16.920

Alibaba.com [10]

fermaq.biz [17]

Alibaba.com [9]

mhhe.com

Alibaba.com

matche.com

matche.com

mhhe.com

mhhe.com

mhhe.com

mhhe.com
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TORRES DE REFRIGERACION

1 -Caudal de agua= 478.200 Kg/h 185.000 matche.com
-Q intercambiado=3.921 KW

2 -Caudal de agua=561.000 kg/h 983.000 matche.com
-Q intercambiado= 13.180 KW

3 -Caudal de agua= 637.480 Kg/h 1.500.000 matche.com
-Q intercambiado= 452.078,8 KW

Tabla 9-5. Precios torres de refrigeracion

TORRES DE DESTILACION

1 Q=1,4*10° kg/h 142.500 mhhe.com
N2 platos: 14

2 Q=1,55*10" kg/h 91.000 mhhe.com
N2 platos: 30

3 Q=1,45*10" kg/h 50.000 mhhe.com
NQ platos: 16

Tabla 9-6. Precios torres de destilacion
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INTERCAMBIADORES

Enfriamiento de
etanol

Enfriamiento
jugo crudo
proveniente de
la difusién

Precalentador
de salida del
fermentadory
enfriamiento de
residuo hasta
70°C

Precalentador
de salida del
fermentadory
enfriamiento de
residuo
remanente

Numero de tubos: 88

Area de int.: 83,71 m?

U= 500 W/(m?.°K)

Q intercambiado= 682,8 KW

Numero de tubos:379

Area de int.: 362,23 m?

U= 1.200 W/(m?.°K)

Q intercambiado= 3.896 KW

Numero de tubos: 87

Area de int.: 82,84 m?

U= 1.200 W/(m?.°K)

Q intercambiado= 4.323 KW

Numero de tubos: 100

Area de int.: 95,184 m?

U= 1.200 W/(m?2.°K)

Q intercambiado= 800,3 KW

Tabla 9-7. Precios intercambiadores

1.440

6.200

1.420

1.640
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CONDENSADORES

1° torre Numero de tubos: 578 9.460
Area de int.: 552,94m?
U= 500 W/(m?.°K)
Q intercambiado= 13.180 KW

2° torre Numero de tubos: 375 6.135
Area de int.: 358,19 m?
U= 500 W/(mZ2.°K)
Q intercambiado= 8.498 KW

3° torre Numero de tubos: 54 890
Area de int.: 50,76 m?
U= 1.200 W/(m?.°K)
Q intercambiado= 2.015 KW

Tabla 9-8. Precios condensadores

REBOILER

1° torre Numero de tubos: 165 2.700
Area de int.: 157.785 m?
U= 850 W/(m>.°K)
Q intercambiado= 19.970 KW

2° torre Numero de tubos: 83 1.360
Area de int.: 78,55 m?
U= 850 W/(m>2.°K)
Q intercambiado= 7.518KW

3° torre Numero de tubos: 372 6.090
Area de int.: 355,942m?
U= 850 W/(m?.°K)
Q intercambiado= 2.965 KW

Costo total de equipos = 23.900.000

Tabla 9-9. Lista de equipos y precios.

En el capitulo 7, se seleccionaron prioritariamente equipos comercializados en el pais,
siempre que se contd con catdlogos descriptivos. En esta instancia donde se requiere conocer los
costos, los fabricantes sdlo informan su valor si se les solicita. Este proyecto requiere de una primera
estimacion, por lo tanto se consideran rangos de valores disponibles en internet de equipos con
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caracteristicas similares fabricados en el exterior. Se asume un porcentaje adicional del 30%
(porcentaje sugerido por la catedra) sobre el valor del equipo, por gastos de nacionalizacién.

Los aranceles de importacion correspondientes tienen un valor de USS 7.170.000.

Como ya se menciond, se realiza una estimacién, por lo tanto se omite el detalle de
equipos con un aporte despreciable. Como por ejemplo: centrifuga, tanque acondicionador, cintas
transportadoras.

9.2.1.3 Instalacidn de equipos

Se debe considerar la instalacion de todos los equipos planteados previamente que no es
tenida en cuenta al momento de la evaluacién del precio. La misma se puede estimar en un 30% del
costo total de adquisicién de los mismos, dando un valor de USS 9.321.000.

Total de equipos (sin instalacion) 23.900.000
Gastos de nacionalizacion de equipos (aproximado) 7.170.000
Instalacion de equipos (aproximado) 9.321.000
INVERSION TOTAL EN EQUIPOS 40.391.000

Tabla 9-10. Inversién total en equipos.

9.2.1.4 Factores de multiplicacion para la estimacion de los componentes de la inversion directa e
indirecta

Para cada componente directo o indirecto, debe estimarse un factor de multiplicacion a

partir de la tabla de Chilton, 1949 (anexo A9). A continuacidn se analiza cada variable involucrada y
se le asigna un valor representativo.

Tuberias de proceso: los equipos deben estar conectados entre ellos, y deben tener
accesorios que permitan regular los caudales. En este caso, se trata de un proceso donde estan
involucrados fluidos mixtos con lo cual se considera un f1 de 0,3.

Instrumentacion y control: este rubro incluye la compra, instalacion y calibracién de todos
los equipos auxiliares e instrumentos para control y registro de las distintas variables del proceso en
cada una de sus etapas. Debido a que se trabaja con sustancias peligrosas y explosivas, se considera
el limite superior del factor de multiplicacidn dentro del control complejo, con lo cual f2 es 0,15.
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Edificios de fabricacidon: para la estimacion de los costos de edificacién de la planta, se
considera un valor f3 de 0,6 correspondiente a construcciones semi abiertas. Se elige esta opcién
dado el caracter de la planta en donde tiene tanto partes abiertas como cerradas.

Servicios auxiliares: La planta se decide emplazar en el parque industrial de San Martin,
por lo tanto no se considera un importante requerimiento de servicios. El factor f4 es de 0,05. Aqui
también se tiene en cuenta el sistema de proteccién contra incendio, depdsitos de materias primas
y productos terminados.

Conexiones entre unidades: las distintas zonas se encuentran separadas entre si, con lo
cual el f5 se considera 0,15. Esto hace referencia a las distancias entre los sectores de
almacenamiento y de produccidn.

Ingenieria y construccidn: estos gastos corresponden no sélo al pago de los servicios
técnicos y administrativos necesarios para dirigir y administrar el proyecto durante la construccion,
sino también incluyen todo el trabajo de ingenieria general y las actividades necesarias para
preparar los planos finales de construccidn y especificaciones para licitar o contratar diversas tareas
o equipos. Al tratarse de una ingenieria compleja se considera un fl1 de 0,4.

Factores de tamafio: por tratarse de una planta de grandes dimensiones se considera un fI2
de 0,05.

Contingencias: al momento de la construccién y puesta en marcha de la planta pueden
ocurrir imprevistos, con lo cual se toma un fI3 de 0,25 para contener cualquier posible eventualidad.

En la Tabla 9-11 se presentan todos los valores asignados previamente, junto con la
sumatoria correspondiente.

Factores Directos - Factores indirectos -

Tuberia de proceso Ingenieria y construccién 04
Instrumentacion y control 0,15 Factores de tamano 0,05
Edificios de fabricacion 0,6 Contingencias 0,25
Servicios auxiliares 0,05

Conexiones entre unidades 0,15

Suma fi 1,25 Suma fli 0,7

Tabla 9-11. Componentes Directos e Indirectos de la inversion Fija.

Luego de la Ecuacién 9.1 IF=1E. (1+ 3 fi). (1+ 3 fli)

se calcula la inversién fija igual a USS 154.500.000. Al sumarle el valor del terreno, USS
1.800.000 se llega al monto de la inversidn fija total.
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Ipr = u$s 156.300.000
9.2.2 Inversion en capital de trabajo (1,)

Se estima un valor de Inversion en capital de trabajo de alrededor de un 10% de la inversion
fija total.

Este valor incluye la disponibilidad de capital necesario para que una vez que la planta esté
en régimen de operacién, pueda hacerlo de acuerdo a lo previsto en los estudios
técnico-econdmicos. Lo constituyen, por ejemplo:

® Inventarios de materia prima, productos en curso de elaboracion, stock de
repuesto.
Caja o efectivo para pagos de materias primas salarios, servicios, etc.
Crédito a los compradores, cuentas a cobrar.
Créditos de los proveedores, cuentas a pagar.

La solucion de glicerina utilizadas para el proceso de separacion esta dentro del capital de
trabajo.

Iy =10%.1,,

I, = u$s 15.630.000

9.2.3 Resultado de la estimacion del costo total de inversion (CapEx)

Para calcular la inversién total se deben sumar todos los aportes calculados, los mismos se
muestran en la tabla 9-12.

Inversion Terreno 1.800.000
fija total
Inversion fija 154.500.000
Capital de trabajo 15.630.000
TOTAL 171.930.000

Tabla 9-12. Inversién total.
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Terreno

Inversion fija
89,9%

Grafico 9-1. Grafico de torta de los componentes de la inversidn total, (CapEx).

De modo mas representativo en el grafico 9-1 se indican los porcentajes de cada uno de
ellos, donde se puede observar que el 89,9% es de inversion fija.

Tuberia de proceso
7,8%
Instrumentacion y
3,9%

Inv. total en equipos
26,1%

Edificios de fabricacion
15,7%

Servicios auxiliares

1,3%
Conexiones entre
Contingencias 3.0%
14,7%

Factores de tamanho L

Ingenieria y
0

2,9% 23,5%

Grafico 9-2. Grafico de torta de los componentes de la Inversion fija.

174



Para tener un mejor entendimiento respecto a los elementos que integran la inversion fija,
se presenta el grafico 9-2, donde se observa que el mayor valor corresponde a la inversién total en
equipos, sin embargo, también es notable la ingenieria y construccidn.

9.3 Costo operativo (OpEx)

El costo de operacidn es el gasto en que se incurre por la operacion normal de la planta. Los
mismos se clasifican en costos variables y costos fijos, segin dependan o no del nivel de produccion
de la planta respectivamente.

Si no se tiene informacién suficiente sobre los costos, se asume un porcentaje
predeterminado de la inversion fija.

La estimacidn de los costos operativos permite, en conjunto con otras variables econdmicas,
determinar la rentabilidad del proyecto. A su vez, se construye la estructura de costos para evaluar
los que tienen mayor influencia en la rentabilidad y, de esta manera, poder disefiar una estrategia
de reduccidn de los mismos.

A continuacion se detalla cada costo involucrado en el proceso de produccién de bioetanol.
9.3.1 Costos Variables

Se decide calcular estos costos por unidad de producto, es decir, por m® de bioetanol
producido. Se consideran los siguientes items:

e 9.3.1.1 Materia Prima

Corresponde a los gastos de materia prima que intervienen directa e indirectamente en los
procesos de transformacidn. Para ello, se deben conocer las cantidades requeridas y los precios
unitarios de las materias primas.

A partir de la produccién anual estimada de etanol (125.000 m?®/afio), se pudo conocer la
cantidad de materia prima necesaria en capitulos anteriores.
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El costo total de materia prima se presenta en la siguiente tabla:

v | s [ |

Cantidad 1.022.894 4,741 35,49
(tn/afio)
Precio (USS/tn) 37,30 520 [14] 850 [16]
Costo 38.153.946 2.465.320 30.166
(USS/afio)
Costo (U$S/m?) 381,54 24,65 0,30
Total 406,5 USS/m3 etanol

Tabla 9-13. Costo de materia prima.

Al ser tan critico el precio que se paga por la remolacha en el costo de la materia prima, se
decide analizar en conjunto los valores actuales encontrados en distintos paises. Inglaterra 28,80
USS/tn [19], Estados Unidos 41,2 USS/tn[20], Francia 32 USS/tn[22] no cuenta con ayuda, subsidio
nacional y en Espafia con subsidios el ganadero logra cobrar 47,4 USS/tn [23].

La cantidad de glicerina detallada es la que se necesita reponer de lo que se pierde en la
etapa de destilacidn.

® 9.3.1.2 Mano de obra directa

Esta componente incluye los sueldos de los obreros y/o empleados cuyo trabajo estd
directamente asociado a la produccién. Queda excluido el personal administrativo, de laboratorio y
de mantenimiento; los mismos son considerados en cada uno de los respectivos costos. Para
estimar el costo de mano de obra directa se requiere conocer el precio de la hora hombre y el
numero de horas hombre para el periodo de tiempo previamente mencionado. La cantidad de
horas hombre se determina a partir de la cantidad de personal que se requieren y la duracién de la
jornada de trabajo.

Se calcula la cantidad de horas hombre necesarias a partir del método de Henry Wessel
(Ecuacion 9.3), que establece una relacion entre las etapas en el proceso identificables y la

produccion :

_Horas—hombre/dia N° de etapas del proceso
Capacidad en m3/ dia w. Ec.9.3

) 230,76
(capacidad en ;)
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Donde W hace referencia al tipo de proceso. En este caso la produccién de etanol es un
proceso continuo altamente automatizado por lo tanto se asume W igual a 10. La capacidad de la
planta es de 17,2 m*/h, es decir, 412,8 m*/dia. Finalmente para el nimero de etapas se tienen en
cuenta una etapa de lavado, de difusién, de acondicionamiento, de reaccidn y cuatro etapas de
separacion, con lo cual se consideran 8 etapas del proceso.

Loraszhombre ; 1 N° de etapas del
- = Capacidad en m3/ dia .W. EEE——
0,76

(capacidad en ':;1%)

,

Horas=hombre — 33957

Si se divide por una jornada laboral de 8 hs para un operario, resulta que son necesarios
43 operarios por dia. Si se toma tres turnos fijos por dia, siendo conservador, se requieren 15
operarios por turno. Se considera agregar un turno extra para la cobertura de francos, por lo tanto
se necesitan 60 operarios por dia.

Siendo la cantidad de horas de trabajo por mes de 192 hs de cada operario, el salario
establecido por la Federacién Argentina Sindical del Petroleo, Gas y Biocombustibles corresponde a
28.000 S/mes, que es lo mismo que 146 $/ hora (4 USS/hora) para el operario calificado[5].

Si se tiene en cuenta toda la mano de obra empleada dividiéndola por la capacidad de
produccion 100.000 m*/afio, el gasto de mano de obra resulta de 4,6 USS/m?>.

9.3.1.3 Supervision

El costo de supervisidn corresponde a los salarios de los supervisores de drea, y se estima
su valor como el 15% del costo de mano de obra. Por ello, los costos de supervisidon suponen 0,69
USS /md.

9.3.1.4 Servicios

Gas: el servicio de gas es contratado a la empresa Ecogas (Distribuidora de Gas Cuyana) que lo
distribuye en la provincia de San Juan. Segun el cuadro tarifario vigente a la fecha[6], se debe
abonar un monto fijo mensual de $12.861,68 y un cargo por metro cubico de $0,8124
correspondiente a la categoria P3. El gasto mensual se calcula de la siguiente manera:

Gasto = 12.861,68 +0,8124 x WG x 24 x 30

Donde WG= 3.508 m>/h (consumo de gas, calculado en el capitulo 7).
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Resulta un costo mensual de $2.065.000, lo que equivale a 53.570 U$S/mes. Anualmente el
monto por consumo de gas es de U$S 538.000, y al considerar la produccion se llega a 5,38 U$S/m>.

Al evaluar la posibilidad de eliminar o reducir el consumo de gas natural en la caldera, el
aprovechamiento energético de la biomasa resultante del proceso puede resultar como alternativa.
Pero al no contar con la informacién suficiente para realizar los calculos pertinentes, ni con
referencias concretas de la implementacidn a escala industrial, se desestima esta posibilidad.

Electricidad: la compafiia que brinda el servicio es Energia San Juan. Los mayores consumos a
considerar estan dados por el tanque de lavado, el molino de cuchillas, torres de enfriamiento y las
bombas.

El consumo mensual aproximado es de 865 KWh, por lo cual la industria entra en la tarifa
N23 (grandes demandas con potencias iguales o mayores a 300 KW-mes) del cuadro tarifario [15].
Se realiza el siguiente calculo para el gasto energético:

2880.47 S/mes +(24,180+32,2)/2 $/KW-mes *945,1 KW +(2,5+2,4+2,3)/2 $/KWh *945,1 KW * 24
h/dia * 30 dias/mes = 2.479.222 $/mes = 64.328 USS/mes = 643.285 USS/afo.

El gasto anual resulta de USS 643.0285, es decir, 6,43 USS/m>.

Agua: el consumo de agua de la linea de produccidn se corresponde principalmente a la reposicion
de los sistemas internos que utilizan este recurso. Como se explica en las alternativas del capitulo 7,
dicha corriente de reposicién se suple con la corriente de residuo de la primer columna de
destilacion. Las etapas criticas para el analisis son el lavado, la difusidn, el agua de refrigeracién de
los biorreactores y el agua que se utiliza para proveer vapor en el sistema de calefaccién de los
rehervidores con agua de la caldera. Los caudales de agua en estas etapas son acondicionados y
reutilizados.

Energia eléctrica 22682,4 kWh 6,43 usSS/m?
Gas 3.508 m3/h 5,38 USS/m?3
TOTAL 11,81 USS/m’

Tabla 9-14. Consumo y costos de servicios.
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9.3.1.5 Mantenimiento

Incluye los costos de materiales y mano de obra (directa y de supervision) empleados en
planes de mantenimiento preventivo y en reparaciones debidas a roturas o desperfectos en el
funcionamiento. Para un proceso intermedio con condiciones normales se estima como el 2% de la
inversion fija (sugerido por la catedra), dando un total de U$S 3.090.000, lo que equivale a 30,9
Uss/md.

9.3.1.6 Suministros

En este item se Incluyen los materiales usados por la planta industrial que no fueron
considerados en los rubros anteriores tales como aceites lubricantes, material de vidrio, guantes,
reactivos, material para limpieza, etc. Se puede estimar como el 20% del costo de mano de obra
directa, siendo un costo de 0,92 USS/m?.

9.3.1.7 Laboratorio

Debido a que es necesario realizar ensayos de laboratorio para asegurarse la calidad del
etanol producido, como la calidad de la materia prima, se estima el costo como el 10% de mano de
obra directa, con lo cual es de 0,46 U$S/m?®. El sueldo del personal encargado del laboratorio queda
incluido en este valor.

Costos Variables USs/m? de etanol

Materia prima 406,5
Mano de obra 4,6
Supervision 0,69
Servicios 11,81
Mantenimiento 30,9
Suministros 0,92
Laboratorio 0,46
TOTAL 455,88

Tabla 9-15. Resumen de costos variables.
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Grafico 9-3. Gréfico de torta de los componentes de costos variables.

Donde se observa que la mayor incidencia la tiene el costo de la materia prima, siendo el
89,2% de los costos variables de produccidn. Este resultado a priori, indica que la mayor limitacién o
punto a fortalecer en la propuesta de una mejora se debe orientar a mejorar este valor.

Se sabe que la disponibilidad de materia prima actual es baja. La produccion de bioetanol a
partir de remolacha azucarera podria incentivar el cultivo de la misma en grandes voliumenes dentro
del pais. Este fendmeno produciria una baja en el precio de la materia prima, con lo cual se veria
favorecido el proyecto.

9.3.2 Costos fijos
9.3.2.1 Depreciacion

La depreciacion es el costo que contempla la desvalorizacién de los equipos a lo largo del
tiempo, el cual se considera como un gasto de operacion. Se aplica una depreciacion lineal,
considerando que en 10 afios los equipos tienen un valor residual (L) de un 30% respecto a la
inversion fija (If). El gasto anual de depreciacion sigue la ecuacién 9-4:

Costo de depreciacion anual = 1/n . (If —L) Ec.9-4

Si se tiene en cuenta el valor residual tal como se definié y que el tiempo de vida util del
proyecto es de 10 afios (n), la depreciacién anual es de U$S 10.815.000, lo que es igual a 108,15
Uss/mé.
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9.3.2.2 Impuestos

Corresponden a impuestos fijos a la propiedad que dependen de las leyes vigentes en la
provincia de San Juan, Argentina. Para realizar una estimacion de este valor, se aproxima al 1,5 % de
la inversién fija del proyecto, resulta igual a U$S 2.317.500, es decir, 23,17 U$S/m’.

9.3.2.3 Seguro

Al tratarse de materiales inflamables e incluso explosivos, es importante este rubro en la
estructura de costos. Incluyen seguros sobre la propiedad, para el personal y para las mercaderias,
entre otros. El monto anual se puede estimar como el 1% de la inversidn fija, siendo un total de USS
1.545.000, es decir, 15,45 USS/m?>.

9.3.2.4 Venta y distribucion

Incluye los salarios y los gastos generales de oficinas de ventas, los salarios, comisiones y
gastos de viaje para empleados de este departamento. En general, se estima este costo entre el 1%
y el 5% de los ingresos por ventas anuales. El costo destinado a venta y distribucién se toma como el
3% de los ingresos por ventas (62.500.000 USS/afio), que es de 1.875.000 USS , lo que es igual a
18,75 USS/m>.

9.3.2.5 Direccion y administracion

Se tienen en cuenta todos los gastos de administracion de planta, contempla los gastos de
direccién de la misma, el pago a servicios de asesoramiento legal, contable y de auditoria. La
estimacién se realiza a partir del gasto de mano de obra directa, la cual es un 20% de la misma.
Resulta asi un costo de 0,92 USS/m?.

Costos Fijos USs/m?etanol

Depreciacion 108,15
Impuestos 23,17
Seguros 15,45
Venta y distribucion 18,75
Direccién y administracion 0,92

TOTAL 166,44

Tabla 9-16. Resumen de costos fijos.
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Grafico 9-4. Grafico de torta de los componentes de costos fijos.

9.3.3 Estructura de costos

Mantenimiento
50%

Servicios
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Grafico 9-5. Costos totales de operacion.

Se puede observar que la materia prima es el mayor costo, donde representa un 65,3% de
los mismos.

182



Levadura
6,1%
Glicerina
0,1%

Remolacha
93,9%

Grafico 9-6. Costos de materia prima.

Para un mejor analisis en el grafico 9-6 se presenta en detalle los componentes de los costos
en materia prima, lo cual revela que el costo del bioetanol esta basicamente determinado por el
valor de la remolacha.

9.4 Rentabilidad

Una vez establecida la estimacidn de la inversion requerida junto con el costo de produccion
gue tiene el bioetanol es posible determinar si el proyecto es rentable. En este punto el proyecto se
aprueba, se rechaza o se proponen cambios para ajustar los puntos claves. Para ello, es necesario
tomar un criterio de aceptacion.

La rentabilidad es una medida de la ganancia obtenida por una actividad en relacién a la
inversion de capital necesaria para que la actividad se realice. Para su andlisis, se recurre en una
primera instancia a un método estatico (es decir que no se tiene en consideracion el valor temporal
del dinero) como lo es el tiempo de repago (n;) para estimar la rentabilidad. El tiempo de repago se
define como el minimo periodo de tiempo tedricamente necesario para recuperar la inversion total
original.

Un proyecto se considera rentable segun este criterio, si el mismo representa un tiempo
menor a la mitad de la vida util del proyecto. Si cumple con este requisito se continua el andlisis con
un método dindamico (como por ejemplo el de valor presente) para poder confirmar la rentabilidad,
pero en caso de que el n, sea mayor a la mitad de vida util del proyecto, se puede afirmar la no
rentabilidad del mismo.

183



9.4.1 Tiempo de repago sobre la inversion total

Se calculard a partir de la siguiente expresion:

_ IT
nRk 55

Donde:

IT: inversidn total
Beneficio Bruto (BB): diferencia entre los ingresos por ventas y los costos anuales de
produccion.

A partir del precio fijado para el etanol elaborado a partir de caia de azucar y maiz [12], se
realiza una estimacién de USS 0,5 por litro de etanol producido a partir de remolacha.

Ingresos por ventas (USS/aiio) 62.500.000

Costos de produccién (USS/aiio) 62.232.000

Beneficio Bruto (U$S/afio) 268.000
Tabla 9-17. Beneficio bruto del proyecto.
Siendo la inversidn total USS 171.930.000, el tiempo de repago es 641,52 afios.

Este método estatico de analisis, define que para continuar con el estudio de la rentabilidad
(mediante la utilizacién de un método dinamico como puede ser la TIR o el Valor Presente), el valor
del resultado debe ser menor o igual a la mitad de la vida util del proyecto. Condicidn que no se
cumple por lo que se rechaza el proyecto segln este criterio.
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9.5 Alternativas hacia un proyecto viable

En el inciso anterior, se concluye que al evaluar la rentabilidad del proyecto sélo a partir de
la venta de su producto principal (bioetanol), no se logra un buen resultado. Lo antes mencionado
se puede verificar simplemente al estimar el tiempo de repago.

En esta etapa, se analizan alternativas a evaluar para volver el proceso rentable. Se
mencionan algunas que no involucran el cambio en la tecnologia o el proceso propuesto y otras que
requieren un cambio sustancial.

Cabe destacar que el costo de produccién de los biocombustibles casi dobla al del de la
nafta o gasoil (sin aplicar impuestos). Por ello, no son competitivos sin la ayuda de politicas publicas.

En capitulos anteriores se plantea la alternativa de comercializar los subproductos
obtenidos de la linea de produccién: la pulpa de remolacha, las levaduras desechadas y el CO, que
se genera en la etapa de fermentacion. Esta posibilidad, aumenta la capacidad de la planta de
obtener mayores ingresos por ventas. Par ello se requiere el estudio de su produccién vy
almacenamiento, junto con la estructura de costos de las subplantas que se tengan que construir.

En el caso de recuperar la pulpa agotada, se requiere de equipos secadores, o una gran
superficie de terreno para aprovechar la energia solar y generar un secado natural. La pulpa
prensada se puede vender como alimento para el ganado. Se producen 28.211 kg pulpa prensada
por hora, luego de la peletizadora, se vende el pellet de pulpa de remolacha (con un 10% de agua) a
240,69 USS por tonelada, entonces se obtienen 7.617 Kg por hora, esto representa ingresos de
aproximadamente 13.332.000 USS por afio [18].

En cuanto a la aprovechar la levadura desechada, se sabe que es un alimento con un alto
contenido nutricional, que se utiliza tanto para abonar los suelos como para alimentar al ganado.
Posee un alto contenido de proteina, ademas de ser rica en aminodacidos esenciales y en vitaminas
del complejo B (hidrosolubles)[21]. Si se requieren 652 Kg levadura por hora, la cual se comercializa
a un precio de 0,18 USS por kg de levadura[23], se obtiene un ingreso por ventas de 853.441 USS
por afio.

En la recuperacion y posterior almacenaje de CO,, el proceso requiere una mayor inversion
en equipamiento, pero es de importante interés el andlisis, debido a que no solo se recupera un
subproducto comercializable, sino que también se reduce el impacto generado por la actividad. Se
producen 12.200 Kg por hora de diéxido de carbono en la etapa de fermentacidn. Para poder
venderlo se lo debe purificar y envasar. El producto se vende a 0,17 USS/kg de CO,. Entonces, se
podrian obtener 15.082.128 USS por afio.

Las alternativas de comercializar los subproductos que se generan en el proceso genera una
ganancias que se muestran en la siguiente tabla:
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Angdlisis de alternativas propuestas

Ingreso ventas Tiempo de repago, n
(USS/afio) (afios)
Caso base 62.500.000 641,52
Caso base + venta pellet 75.830.000 12,64
pulpa de remolacha
Caso base + venta CO, 77.582.000 11,20
Caso base + venta 63.353.000 153,37

levaduras desechadas

Caso base + combinacion 91.768.000 5,32
venta subproductos

Tabla 9-18 Andlisis alternativas

La tabla 9-18, considera para su analisis, sélo la variacién de la rentabilidad en funcién del
aumento en los ingresos, pero no tiene en cuenta el adicional de costos que introducen las
subplantas para poder acondicionar los subproductos para la venta.

9.5.1 Valor presente

Para el ultimo caso de la tabla 9-18, el tiempo de repago, es cercano al requerido para
continuar el andlisis. Por esto, se decide analizar el valor presente (método dindmico de
determinacion de la rentabilidad) para esta condicién, siendo:

P = L -IT
4 [2 (1+TRM AY

Siendo FC, los flujos de caja de cada afio y considerando la tasa de rentabilidad minima
aceptable del 30% (TRMA=0,3) y la tasa impositiva es del 35%.

Este método compara los flujos de caja afio a afio, teniendo en cuenta el valor temporal del
dinero, y el valor residual, terreno y capital de trabajo se suman en el flujo de caja del ultimo afio. Se
considera que segun este criterio el proyecto es rentable, si el VP resulta positivo.

VP =u$s —96.248.658

Al analizar un método estatico y uno dinamico, se concluye que con las tasas impositivas y
de expectativas de rentabilidad impuestas, se muestra que el proyecto no resulta rentable y se
recomienda que sea descartado de tener que implementarlo como estd planteado, o seguir
buscando variantes para lograr la rentabilidad..
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9.5.2 Sensibilidad de la rentabilidad

Se realiza ademads un analisis de sensibilidad en base a las variables determinantes del
proceso. En el gréfico 9-5, se puede ver que el costo de la materia prima, representa un 65% de los
costos totales de produccion (casi un 90% de los variables), por lo que se avanza en el andlisis de
visualizar cuanto afecta variar este parametro en la rentabilidad.

Para realizar esta comparativa, se estima que la variacién del precio de la materia prima
(remolacha azucarera) se puede deber al mercado, o a la utilizacién de una variante, como lo es
reemplazar las remolachas por la compra del jugo azucarado directamente.

Andlisis de sensibilidad

Costo de remolacha | Tiempo de repago, n,

(USS/afio) (afios)
Precio base -20% 30.524.000 21,74
Precio base remolacha 38.154.000 641,52
Precio base +20% 45,785.000 -
Precio base -89,42% 4.036.000 5

Tabla 9-19 Andlisis sensibilidad - Precio remolacha

En la tabla 9-19 se puede evidenciar que la sensibilidad de la rentabilidad depende
fuertemente de el costo de la remolacha. Con una baja de este valor en un 20%, el tiempo de
repago pasa de ser de 641,52 afios a tan sélo 21,74. Luego, si aumenta ese mismo porcentaje, los
costos de produccién superan los ingresos por ventas, razon por la cual es imposible lograr un
repago. Por ultimo, se estima que un porcentaje de disminucién de la materia prima (remolacha)del
89,42% ocasiona que el proyecto sea rentable segln este criterio de andlisis.

Otra opcién para darle viabilidad econdmica al proyecto, es analizar la sensibilidad que
tiene el precio de venta del bioetanol con la rentabilidad. Esto podria suceder de producirse una
retraccion de la oferta de este biocombustible (a nivel nacional o internacional), debido a cuestiones
climaticas o politicas de estado relacionadas con la importacién. Esta situacién de escasez de oferta,
produce un aumento del precio, sumado al incremento de la demanda que se acrecienta
anualmente.
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Analisis de sensibilidad

Ingresos por ventas Tiempo de repago
(USS/aiio) (n, afios)
Precio base -20% 50.000.000 -
Precio Venta base 62.500.000 641.52
Precio base +20% 75.000.000 13,46
Precio base +54,58 96.618.000 5

Tabla 9-20 Analisis sensibilidad -Ingreso por ventas

En la tabla 9-20 se puede observar que la sensibilidad a las variaciones del precio de venta
es mayor que a la del precio de la remolacha. Igualmente ambos resultan determinantes en la
estructura de costos y rentabilidad.

9.6 Cronograma de proyecto

Una vez que se han realizado las estimaciones de los costos de inversién y produccion, se ha
concluido que el proyecto no es viable en términos econdmicos. Si lo fuera, la siguiente etapa seria
llevar a cabo un cronograma de inversién. Esto es, realizar una estimacion del tiempo en que la
planta va a lograr la operacidon normal bajo los niveles esperados. Para esto, es necesario conocer
los tiempos aproximados en que van a concretarse las diferentes etapas que intervienen en el
proyecto, entre las cuales se encuentran:

o Aspectos legales.

o Proyecto de ingenieria.

o Compra del equipamiento principal.
o Desarrollo de la obra civil.

o Compra del equipamiento auxiliar.
o Instrumentacidn y control.

o Instalacion y montaje.

o Ajustes de las instalaciones.

o Contratacidn del personal.

o Operacién normal de la planta de produccion.
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Etapas/Meses 1(2|3(4|5|6(7|8|9(10|11(12|13|14(15|16|17(18|19(20

21

22

Aspectos X | x [ x [x
legales

Proyecto de X | x| x| x
ingenieria

Equipamiento X | x| x|Xx
principal

Desarrollo de X | x | x [ x|[x]|x
obra civil

Equipamiento X | X
auxiliar

Instrumentacion X | x| x
y control

Instalacion y X | x | x| x| x|x
montaje

Ajustes de X | x| x
instalacion

Contratacion de X | x
personal

Operacidén
normal

Tabla 9-21. Cronograma del proyecto.

Desde que se da inicio a la revision de los aspectos legales, y a la elaboracion de los
documentos necesarios para la instalacién de la planta, hasta que ésta comienza a operar bajo los
niveles de produccion esperados, transcurren 22 meses, un intervalo de tiempo que resulta
razonable para la instalacién de una planta de esta magnitud.

Es importante mencionar, que el financiamiento para la ejecucién del proyecto, podria
obtenerse de fondos propios, de algln interesado en invertir o créditos. El detalle de este punto
excede el alcance del proyecto, al igual que la descripcion de recursos necesarios en la planificacion/
cronograma, como puede ser la cantidad de gente requerida, etc.
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9.7 Justificacion de la inversion

Al comienzo del trabajo de investigacion, se describe la importancia del estudio de la
produccion de biocombustibles. Su utilizacion es una alternativa que viene adquiriendo una
importancia creciente a nivel mundial, ante la necesidad de sustituir, con costos apropiados, los
combustibles de origen fésil. Entre sus principales causas se destacan el ascendente nivel en precio
del petrdleo, y la necesidad de disminuir la contaminacién ambiental y las emisiones de carbono
que llevan al calentamiento global.

El bioetanol, es el principal producto obtenido de la fermentacion y destilacién del almidoén
(azucares) contenido en la materia orgdnica (biomasa), previamente extraido por procesos
enzimaticos. En este proceso se obtiene bioetanol que luego de ser deshidratado, se puede utilizar
como combustible. El etanol mezclado con la nafta produce un biocombustible con similares
caracteristicas, pero con una importante reduccién en las emisiones contaminantes de los motores.

En la actualidad, la nafta posee etanol en concentraciones del 5 o el 10% (E5 y E10), con
esta proporcion, no se requieren modificaciones en los motores.

El presente capitulo se encuentra intimamente relacionado con el primero de este proyecto
final. En este, se realizd el estudio de mercado correspondiente y se discutié acerca de la dificultad
de competir con las otras materias primas. En este ultimo capitulo se determina si el proyecto es, en
efecto rentable.

Mas allad del positivo impacto social y ambiental que el montaje de la planta presenta, como
ingenieros a cargo de este proyecto, debemos informar a los inversionistas, que la situacién actual
del pais presenta un marco de incertidumbre, donde, los precios parecieran nunca estabilizarse y la
rentabilidad de cualquier empresa se ve amenazada. Sumado a esto, resulta que el proyecto no es
viable de la forma propuesta.

Se sugiere estudiar la localizacién de la planta en otro lugar, donde el valor y la
disponibilidad de la materia prima sean mds auspiciosos que en Argentina, al igual que todas las
propuestas especificadas en 9.5.
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Conclusion

En este proyecto se ponen en juego los conocimientos adquiridos a lo largo de la carrera,
tanto en las disciplinas basicas como en las areas de las operaciones ingenieriles y procesos. Desde
el comienzo del mismo se encontraron muchas dificultades y problemas para la resolucién de cada
capitulo. En algunos casos por falta de informacidn se realizaron estimaciones que pueden no ser
adecuadas e introducir errores en el disefio. De todas maneras, para poder decidir respecto a qué
camino seguir se uso lo que se cree que es el mejor criterio posible. En cuanto al disefio de la planta
se cumple con el objetivo de capacidad de produccién y con las especificaciones del producto, pero
no se puede afirmar que el disefio propuesto sea el éptimo, ya que hay innumerables factores a
tener en cuenta que escapan al andlisis propuesto. Al poder profundizar sobre un tema en
particular, se decide hacerlo respecto a las normas HAZOP. Se considera que es un aspecto muy
importante que todas las industrias de procesos deben tener en cuenta, para el analisis de riesgos.

En cuanto a la viabilidad del proyecto, teniendo en cuenta el andlisis realizado, no se
recomienda la instalacién de una planta de bioetanol con la definicidn propuesta. De todos modos,
aunque el proyecto fuera rentable desde el punto de vista econdmico, eso no es suficiente para
concretarlo. Hay muchas variables que deben considerarse y que escapan al analisis aqui planteado,
como por ejemplo la materia prima, que no se produce en el pais, lo que representa un aspecto
negativo.

Se deberia profundizar también el estudio de mercado en cuanto a la demanda del
producto, para determinar si es posible vender todo el bioetanol que se produce y la competencia,
ya que tanto los ingenios azucareros como las plantas que producen a partir del maiz, concentran el
mercado.

Por ultimo, si bien se sigue investigando e invirtiendo en el desarrollo de este
biocombustible, actualmente existen otras alternativas ante una futura falta de combustibles fdsiles,
como lo son los motores eléctricos impulsados por hidrégeno o energia solar que directamente
evitan el uso de motores a combustidn. Por otro lado la economia argentina es muy impredecible,
lo cual dificulta realizar un proyecto a largo plazo que impliquen grandes inversiones sin que esto
conlleve riesgos considerables, como se presenta en este caso.
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ANEXO
A7

I Opciones de equipos

A.7.1 Transporte de materiales

El equipo para el manejo de materiales puede ser manual o mecanico. El equipo mecanico
es el mejor coordinador de los procesos, no sélo elimina el trabajo manual sino que también sirve
para regular la marcha del proceso y para convertir una operacién intermitente en continua. Puede
ser para el manejo de sélidos, liquidos y gases. La seleccion del equipo depende del costo y del
trabajo que debe realizarse.

Factores que deben tenerse en cuenta a la hora de elegir el equipo:

1. Naturaleza quimica del material a manejar.

2. Naturaleza fisica del material a manejar

3. Caracter del movimiento a efectuar (horizontal, vertical o combinacion).

4. Distancia a recorrer (del movimiento).

5. Cantidad de material (peso, n? de piezas, volumen) a mover por unidad de tiempo.
6. Naturaleza de la alimentaciéon del equipo de manejo.

7. Naturaleza de la descarga.

8. Naturaleza del flujo - continuo o intermitente.

Es de importancia aclarar, que el esfuerzo humano para el movimiento de los materiales en
la planta de ser requerido, debe regirse en los términos de la LEY N2 19.587 DE HIGIENE Y
SEGURIDAD EN EL TRABAJO y LA LEY N2 24.557 SOBRE RIESGOS DEL TRABAJO [3].
7.1.1 TRANSPORTE DE SOLIDO

7.1.1a Transportadores

Las maquinas de transporte pueden clasificarse segun si se trata de maquinas moviles o
fijas.
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® Madquinas motrices moviles

Las maquinas motrices moviles se tratan de maquinas que se desplazan por la accién de un motor.
Entre ellas se encuentran las siguientes:

Carretillas: las carretillas son plataformas con ruedas accionadas por un motor que puede
ser eléctrico o naftero. En horizontal pueden transportar hasta 2 toneladas de carga a una velocidad
maxima de hasta 25 km/h para las nafteras. En algunos casos cuentan con una plataforma elevable,
dando lugar a los denominados auto-elevadores, que permiten apilar y acomodar cargas en los
depositos hasta una altura de 10 metros (figura 7-2a).

Tractor con remolques: consiste en un tractor que remolca vagonetas, que llevan el
material. El volumen en material a transportar depende de la potencia del tractor y de la cantidad
de vagones que remolca. Esta es una forma de transporte utilizada solamente en transporte
horizontal (figura 7-2b).

Palas mecanicas: constan de una base o plato giratorio y un brazo que en el extremo tiene
una cuchara o pala. Las palas mecdnicas pueden ser a nafta, a gasoil o eléctricas. Se utilizan para la
manipulacién de grandes cantidades de materiales en trozos para carga, descarga y apilado de los
mismos (figura 7-2c).

(b)

Figura 7-2. (a) autoelevador, (b) tractor con remolque, (c) pala mecanica.

® Instalaciones fijas

Son magquinas en las que el desplazamiento del material es entre puntos determinados y
por medio de una fuerza mecanica. Entre los mas utilizados se encuentran los siguientes:
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Elevador de cangilones: se utilizan para el transporte de materiales de variada clase, ya sea
a granel, secos, humedos e inclusive liquidos. Constan de una banda o cadena motora accionada
por una polea de disefio especial (tipo tambor) que la soporta e impulsa, sobre la cual van fijados un
determinado numero de cangilones. Los cangilones se tratan de baldes, de diferentes formas,
tamafios y material, dependiendo de lo que se desea transportar. Estos van unidos a la banda o
cadena por la parte posterior, mediante bulones, en forma rigida (figura 7.3a).

Transportador de cadena tipo Redler: este transporte puede absorber todo tipo de
necesidades, tanto en trayectorias, inclinaciones, cantidad de puntos de carga y de descarga, tipo de
materiales, y condiciones fisico-quimicas de estos, hasta incluso la posibilidad de flujo de material
dentro de un mismo equipo en ambos sentidos. Se basa del empuje dindmico del material a través

de empujadores transversales impulsados por una cadena (figura 7.3b).

Transportador de tornillo (o de rosca): el transportador de rosca consiste en un eje de
acero, sobre el cual se desarrolla una espiral, que gira dentro de un canal. El eje es propulsado por
un motor y el acople se produce a través de engranajes o cadenas. Este transportador se utiliza para
el movimiento de materiales abrasivos y no abrasivos, en horizontal y oblicuo con pendiente que

no supere los 302. La longitud maxima de transporte no debe superar los 30 metros, pues mas alla
de esa distancia los esfuerzos de torsidon que se producen son muy elevados, y el didmetro maximo
a utilizar es de 0,60 metros, (figura 7.3c).

Cinta transportadora: pueden trasladar material sélido desde unos pocos metros hasta
kildmetros, suelen operarse de manera horizontal, o con algin grado de inclinacion, sin embargo se
les puede asignar un grado de inclinacién generalmente limitado por angulos de 15 a 20 grados,
fijando este limite se evita el movimiento del material durante el transporte (figura 7.3d).
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(d)

Figura 7-3. (a) elevador de cangilones, (b) transportador de cadenas, (c) transportador de tornillo, (d) cinta transportadora.

7.1.1.b Alimentadores de sélidos

Son artefactos que mantienen un flujo uniforme de materiales a granel, llevando a cabo
simultdneamente una funcién de medicidn. Puede funcionar con:

- Solidos a granel.
- Mezclas de sdlidos - liquidos.

- Mezclas sélido - gas.

Hay dos tipos:
- Volumétricos: miden su carga en volumen por unidad de tiempo.
- Gravimétricos: peso por unidad de tiempo. Son mas precisos porque en los materiales a
granel el peso por unidad de volumen puede variar hasta un 15%.
7.1.2 TRANSPORTE DE FLUIDOS
7.1.2a Caios

Conducto cerrado que se usa para el transporte de fluidos. Suministran los fluidos
esenciales para el funcionamiento y mantenimiento de la planta.

Factores a evaluar a la hora de elegir caios:
- Seleccién del tamafio y material adecuado.
- Distribucién de los cafios (facilidad de acceso).

- Seleccién de valvulas.
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- Unién de juntas (sellado).

- Determinacion de colores para su identificacion.

Diametro de los cafios: a la hora de seleccionar un cafio se presentan los problemas tipicos
de flujo de fluidos:

- Encontrar el didametro éptimo del cafio para un determinado flujo.
- Encontrar la caida de presion en funciéon de la velocidad de flujo.

- Estudio de costo: un cafio con un diametro pequefio tiene un costo menor, pero el costo
en bombeo es excesivo. Si se tiene un cafio con un didmetro menor el costo es mayor, pero el de
bombeo es mucho menor.

Con un didmetro menor aumenta el rozamiento y la pérdida de presién. El fluido tiene que
ir a altas velocidades, con lo cual el bombeo necesario es alto. Si el cafio tiene un mayor diametro el
rozamiento es menor, la velocidad es menor por lo tanto el bombeo necesario es menor.

Una vez determinado el didmetro interno hay que seleccionar el espesor de pared y el
material del cafio. Para dicha seleccién, se debe conocer en primer lugar el tipo de fluido a
transportar y luego las condiciones de trabajo del sistema, como presién, temperatura, resistencia a
la corrosion, etc.

Entre los diferentes materiales se puede encontrar:
- Cafierias de Acero Carbono con Costura.

- Cafierias de Acero Carbono sin Costura.

- Caierias de Acero Inoxidable.

- Cafierias de PVC.

- Caierias de Polietileno de Alta Densidad (HDPE).

- Canerias de Cobre.

Las caferias de acero carbono pueden ser galvanizadas en caliente, lo que permite una
mejor resistencia a la corrosién.

Segun la presidn a la que se trabaje, se seleccionan tubos con o sin costura, sabiendo que la
soldadura de la costura representa un punto débil al trabajar a presiones considerables.

Las redes de caierias se deberdn disefiar de forma que se garantice una velocidad no
superior a 2 m/s en ninguno de los tramos para reducir los posibles ruidos y vibraciones. En la red se
instalaran llaves de paso para poder cortar el suministro cuando se desee. Esto es especialmente
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importante en caso de roturas ya que permite cortar el paso Unicamente a la zona afectada sin
perjudicar el resto de la instalacion.

La conexién de tramos de caferias entre si y la conexidon de cafierias con valvulas,
recipientes, bombas, etc. se hara por medio de bridas. Son dos discos iguales o anillos de metal
unidos mediante tornillos que comprimen una junta situada entre sus caras, permitiendo asi las
distintas conexiones de las caferias. La conexion se realiza por medio de bridas y no de soldadura
puesto que éstas ultimas son herméticas y no se pueden realizar cambios, por tanto las bridas
facilitaran los trabajos que se requieran de mantenimiento y sustitucién.

7.1.2b Bombas

Son medios de propulsion para el transporte de fluidos por medio de cafios. Se utilizan para
el transporte de liquidos, suspensiones coloidales o sélidos suspendidos en gas.

Bombas de desplazamiento positivo: aplican presidon directamente al liquido por un pistén
reciprocante o por miembros rotatorios, los cuales forman cdmaras alternadamente llenas o vacias
convirtiendo la energia cinética resultante del liquido en energia de presion.

Bombas centrifugas: transforma la energia mecanica de un impulsor en energia cinética o
de presién de un fluido incompresible. El fluido entra por el centro del rodete, que dispone de unos
alabes para conducir el fluido, y por efecto centrifugo es impulsado hacia el exterior, donde es
recogido por la carcasa o cuerpo de la bomba. Debido a la geometria del cuerpo, el fluido es
conducido hacia las tuberias de salida o hacia el siguiente rodete. La eficacia de una bomba
centrifuga depende del rendimiento de este rodete. Su flujo estd libre de pulsaciones, son seguras y
de manejo sencillo, su caudal es constante y elevado. Son adecuadas para bombear fluido poco
viscoso, sin solidos abrasivos.

7.1.3 TRANSPORTE DE GASES

Compresores: su funcidén es almacenar y suministrar gas a alta presion donde se requiera..
Pueden ser centrifugas, rotatorias.

Ventiladores: manejan voliumenes de gases sin ningun efecto de compresibilidad. Se
clasifican por la direccion del flujo del aire en radiales y axiales.

Eyectores: son bombas de vacio, generalmente movida por vapor, que no tiene partes
maviles. Su principio de funcionamiento es que el fluido motriz, generalmente vapor, es acelerado
en una tobera convergente-divergente, donde se convierte la presién en velocidad. Debido al efecto
Venturi, la presién en la descarga es muy baja, lo que produce una succidn del fluido aspirado en la
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camara de mezcla. La mezcla del fluido motriz y aspirado es introducida en el difusor, donde se
transforma la velocidad en presidn, obteniendo en la descarga una presion intermedia entre la del
fluido motriz y el impulsado.

A.7.2. Reduccion de tamaiio

La funcion principal de la operacidon de corte de remolacha es mejorar la operacion de
difusidn y la extraccion de sacarosa de las remolachas. Esto se consigue principalmente debido al
aumento de la superficie de la remolacha. Ademdas puede favorecer el mezclado y la
homogeneizacién posterior.

Las remolachas deben ser cortadas con cuchillos afilados para minimizar la rotura de las
células de la remolacha. Las células estropeadas permiten que se difundan mds impurezas en el
jugo, lo que provoca un aumento de los no-azlcares y, en consecuencia, una reduccioén de la pureza
del jugo.

Para la eliminacidon completa del aztcar por el proceso de difusion, el tamafio y la calidad de
los trozos son importantes. Generalmente, para el mismo resultado, las trozos gruesos necesitan
mas tiempo de difusidn, o una mayor cantidad de agua de difusidon que las trozos mas finos. Por lo
que lo mds deseable es que los trozo sean finos. Para garantizar una extraccidon éptima es necesario
un trozo fino con una superficie amplia y lisa, pero con una solidez uniforme de los trozos.

Formas de romper un sdlido en los equipos de reduccién de tamafio:
1. Compresion: reduccion gruesa, sélidos duros, da lugar a sélidos poco finos.
2. Impacto: genera productos gruesos, medios y finos.
3. Frotacidn o rozamiento: da lugar a productos muy finos a partir de materiales blandos.

4. Corte: da lugar a un tamafio definido de particula.

Equipos a evaluar:

Quebrantadores: maquinas de baja velocidad para la reduccidon gruesa de grandes
cantidades de sélidos.

Maquinas de corte: se utilizan cuando se quieren conseguir dimensiones fijas o para
materiales demasiado tenaces o elasticos.
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-Rebanadoras: consisten esencialmente en una serie de cuchillas rotatorias o de vaivén
gue cortan el alimento que circula bajo ellas.

-Cortadora en cubos: se utiliza para frutas, verduras y carne. El alimento en cuestion se
corta en primer lugar en rebanadas y luego en tiras, por accidon de unas cuchillas rotatorias. Las tiras
se alimentan a su vez a un segundo conjunto de cuchillas rotatorias que efectua el corte en cubitos.

A.7.3. Mezclado

Los objetivos de mezclado son:

1. Producir mezclas fisicas simples donde no se efectien reacciones ni cambios en el
tamafio de particula.

2. Efectuar cambios fisicos:
- disolucién de compuestos.
- formacidn de cristales.

3. Llevan a cabo una dispersidn en aquellos casos en que se va a fabricar un producto de
apariencia homogénea.

4. Promover una reaccion, es el uso mas importante.

Tipos de mezcladores:

Mezclador de flujo: se usa en los sistemas continuos, el mezclado se produce por
interferencia en el flujo.

Mezcladores de paletas o brazos: incluyen un gran nimero de tipos segun las paletas
utilizadas. El flujo se produce hacia las paredes del tanque. Se utiliza para fluidos viscosos.

Mezcladores de hélice: utilizan dos hélice con las paletas dispuestas para que propulsen el
fluido en direcciones opuestas. Fluidos poco viscosos.

Mezcladores de turbina: los materiales son sumergidos en el fluido con el que va a
mezclarse. Giran a velocidades moderadas y altas. Fluidos con viscosidad intermedia.
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A.7.4 Tanques de almacenamiento

En el presente proyecto se necesita de una serie de tanques de almacenamiento de
distintos tipos y diversos tamafos. Por una parte, estan los tanques de almacenamiento incluidos
dentro del proceso y, por otra, los tanques de almacenamiento de productos quimicos necesarios
para el buen funcionamiento de éste.

Lo referido al manejo y almacenamiento de la materia prima y materiales inflamables, se
debe alinear a varias normas y cédigos empleadas en las industrias de proceso, como pueden ser las
de American Petroleum Institute (API), cédigo ASME y normativa vigente a nivel nacional.

Factores a tener en cuenta en el almacenamiento de la remolacha:

-Los equipamientos de transporte y almacenamiento deben ser disefiados y utilizados de
manera que las alturas de caidas sean lo menor posible. Especialmente en el punto final de la caida
es util utilizar sondas de contacto, creadas para obtener una caida que no exceda de 1 a 2 metros
entre el extremo de la cinta y la altura acumulada de remolacha.

-Se debe repartir regularmente el punto de caida de la remolacha en el recinto de
almacenamiento especialmente por el desplazamiento sistematico de la cinta. Asi se evitaran
acumulaciones excesivas de tierra obtenidas cuando el punto de vertido no es modificado en un
periodo prolongado.

-Se debe controlar los calentamientos internos en la columna de remolacha limitando la
altura del almacenaje y/o ventilando de manera intensa.

Existen distintos tipos de silos de almacenamiento, los mas comunes se muestran a
continuacién:

Silos circulares: se emplean para una capacidad de almacenamiento de algunos dias, se
adaptan bien para ensilar y desensilar facilmente de un modo automatico. Estan disefiados para
permitir un avance continuo sin retroceso permitiendo la utilizacion del silo a su maxima capacidad.
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Figura 7-4. Ensilado y desensilado de silos circulares.

Silos rectangulares: permite generalmente una mejor utilizacidn de las superficies
disponibles de suelo y se adapta facilmente a las extensiones posibles.

Los diversos sistemas de transporte de remolacha pueden ser utilizados facilmente para el
llenado de los silos rectangulares (equipos fijos y maoviles).

En cuanto al desensilado, se puede realizar en seco o hidraulicamente, donde un chorro
hidraulico se dirige sobre la masa de remolachay se las lleva a un conducto de poca pendiente. El
agua utilizada es agua con barro, ya que ha servido al lavado, y se pone en un circuito. Esta agua,
que tiene una densidad superior a 1 g/, favorece la flotacion de la remolacha.

A.7.5 Tanques de lavado

La importancia de un buen lavado afecta principalmente a una reduccién del consumo de
cuchillas en los molinos, desgaste en el difusor, mejora de la filtracion y evaporacidn del jugo,
reduccidn de desgaste en prensas y reduccién de las pérdidas de sacarosa en el proceso.

El principal trabajo de la estacion de lavado de remolacha es suministrar a la estacion de
corte un flujo constante de remolachas limpias.

Los dos tipos de lavadoras de remolacha comuUnmente utilizados son los siguientes:

-Lavadora de brazo: consiste en un tambor cilindrico con un eje con multiples brazos. El
fondo del tanque esta perforado. El eje gira a aproximadamente 5 rpm. Las remolachas entran por
un lado y se lavan gradualmente frotdndose una contra otra a medida que son movidas por los
brazos, y son descargadas por el otro lado. El agua entra en la lavadora y se mueve contra las
remolachas.
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Figura 7-5. Lavadora de brazos.

-Lavadora de tambor: La lavadora de tambor es la mds usada. El tambor gira sobre unos
rodillos que estdn montados sobre un marco de acero. Una lavadora de tambor de 3m de didmetro
y 20m de largo puede lavar aproximadamente 8000 toneladas de remolacha al dia. El tambor gira
de 3a5RPM.

Optimiza perfectamente el tiempo de lavado y las pérdidas de sacarosa.

Fresh water
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Figura 7-6. Lavadora de tambor.

A.7.6 Intercambiadores

Son importantes para la economia de vapor de la planta porque los productos se calientan
generalmente para tener mejor rendimiento. Los intercambiadores de calor pueden utilizar vapor o
condensado suministrado por el tren de destilacién.
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Se suelen utilizar dos tipos de intercambiadores de calor en este tipo de planta:
- Intercambiador de calor de tubo.

- Intercambiador de calor de placas.

Un intercambiador de calor de tubo consiste en una cafieria situada dentro de otra.
El vapor o condensado va por coraza y el fluido de proceso por los tubos.

Un intercambiador de calor de placas consiste en un conjunto de placas paralelas de acero.
Cada dos placas, se forma un canal de circulacién. El caudal total del fluido, se divide en partes
iguales por la cantidad de placas del intercambiador. Este se vuelve a dividir por la cantidad de
subcanales internos de cada placa. Los intercambiadores de calor de placas pueden manejar un alto

caudal.
Se estd volviendo popular su uso en esta industria debido a las siguientes ventajas:
- Superficie baja.
- Mantenimiento simple.
- Baja inversién de capital.
- Se puede aumentar la capacidad anadiendo mas placas al marco.
- Operar satisfactoriamente, particularmente para calentar productos de baja viscosidad.

La desventaja de estos calentadores es la rapida acumulacidn de deposicién de
incrustaciones sobre la superficie de las placas debido a la estrecha separacion entre placas. La
deposicion a escala disminuye la velocidad de transferencia de calor, por lo que las placas deben
limpiarse a intervalos regulares.

A.7.7 Balanzas

Es importante tener en cuenta la capacidad de cada balanza para garantizar su duracion, asi
como también que el margen de precision sea el indicado. Si se elige la mejor balanza industrial se
veran reducidos los problemas de produccién con respecto al pesaje y se estara realizando una
excelente inversién.

Algunas opciones de balanzas industriales:
Plataformas: con un plato de acero inoxidable, las balanzas de plataforma pueden soportar

cajas y cargas de hasta 600 kilogramos en condiciones extremas dentro de almacenes.Se puede
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transladar la balanza al sitio de pesaje gracias a sus ruedas y timén de direccion suave para un facil
manejo.

Pesaje de vehiculos: como su nombre lo indica, sus usos tienen lugar en el pesado de
vehiculos con carga, se empotran en el suelo y son transportables. Las basculas industriales para
camiones deben seleccionarse en funcidn del tamafio y peso del camidn que se va a pesar.

Las balanzas de camidn mas populares pesan de 18 a 60 toneladas, son de acero y concreto.
La estructura de la bascula esta fabricada con estructura de acero, red de refuerzo de hormigén
fundido.

Cuando se trata de balanzas pequefias de hasta 8 m de largo y una capacidad de carga de
30T, las balanzas mas populares son pesadoras de acero, toda la construccion de las balanzas es de
acero como un elemento, y tiene como ventaja su facilidad de transporte.

Las basculas deben ser calibradas en el lugar donde se van a utilizar, y se distinguen segun
su precisién y escala.

A.7.8 Valvulas

7.8.1 Vdlvulas de expansion

7.8.2 Vdlvulas de retencion

Tienen como funcidn principal el paso del fluido en un solo sentido. Se abren debido a la
presién del fluido que circula en un determinado sentido. Estas valvulas se limitan a temperaturas
bajas, aquellas que no afecten a los asientos de plasticos.

7.8.3 Vdlvulas de mariposa

Su aplicacién fundamental esta en la regulacion del caudal en caferias de gran tamario, y se
prestan muy bien al accionamiento neumatico, hidraulico, etc. Estas valvulas se emplearan en el
circuito de gas, diéxido de carbono, para aislar equipos y tuberias. El material de las valvulas serd
acero inoxidable, por su aceptable resistencia a la corrosion y su facil mecanizado.

7.8.4 Valvulas de asiento

Se utilizan para detener el flujo. Es poco recomendable para una regulacién rigurosa del
flujo, aunque es muy adecuada para servicios que requieren grandes aperturas o cierres.
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A.7.9 Calderas

Una caldera industrial es un recipiente cerrado en el cual se evapora agua para producir
vapor de alta presién con el propdsito de calentar y producir potencia. La alta presién aumenta la
temperatura del vapor, produciendo vapor con una mayor energia térmica. La sala de calderas es el
lugar donde se encuentran las calderas, cafierias y equipo auxiliar, tales como bombas, tanques etc.
La seguridad es una de las principales preocupaciones en el funcionamiento de la sala de calderas.

Por este motivo, es importante una formacion adecuada de los operadores de la sala y los
supervisores.
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Tipos de calderas

- Calderas acuotubulares: el agua esta en el interior y el calor de combustion esta en el
exterior de los tubos. Son de aplicacién cuando la presion de trabajo es superior a los 22 bar.

- Calderas pirotubulares:el agua esta en el exterior y el calor esta en el interior de los tubos.

Las calderas acuotubulares pueden producir vapor con una presion de vapor mas alta que
las pirotubulares. Las acuotubulares pueden tener los tubos rectos o doblados, es mas beneficioso
tubos curvados ya que tienen mas superficie de calentamiento y proporcionan una mejor eficiencia
energética.

Combustible de las calderas

Los combustibles son compuestos quimicos que contienen principalmente carbdn, oxigeno
y sulfuro. La presencia de sulfuro es indeseable. Es deseable combustibles con bajo contenido de
oxigeno. Los mas comunes que se utilizan en las calderas son el carbdn, petrdleo y gas natural.

El tipo de combustible utilizado en la planta depende de su valor, disponibilidad y politicas
ambientales con respecto a las emisiones.
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Il Tabla

= Vapor de agua saiurado o lIanHIl'e recalen,

1ado a presidn de 0 a 2 Kg/em? . 20 m/sey
= Vapor de agua saturado o Iu:m:nh mln-

tado a presidn de > 2 Kg/em' ... .. N m/ey
- lerdewrﬂ:ﬂ:Mtprﬂn -: I#K.p‘

e .. 30 m/seq
-Vnpordeummuhum:pmun > uk,p'

emd .., ., ” .ol 5070 m/seg
= Agun, en servicioy nnrmllu v L e LB m/uag
~ Amonfaco liquido . . 1.8 m/wcy
- ‘:l“‘“ﬂ‘.wm and 28 08B . pan e n "'“"‘I
.- 1 T R —— . N —_— 15 m/seg
- Clorp liquide .. ... .. . o - 15 m/seg
- Gas nawral ., .". C . v 30 m/seg
= Aire (02 Hﬂ:m’} ......... - . 20 m/seyg

= Oxigena (temp. amblenie) iR A 10 m/seg
- Acyde sulbunce . ‘ 12 m/seg

= Agua de mar (en tubera recubleriu dl p:u] 15 « 24 m/seg
- Agua de mar (en tuberia recubierta de cemento). 15 = 13 w/seg

Tabla A.1. Velocidades medias de circulacion recomendadas para distintos fluidos. Fuente. Mufioz y Blandino, 2004.
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A9

n® Conceptns Facior | Concepio
1| Equipa. DEL 1 1
Zlinstalacidn 1,40-2 20 1
3| Tubenas 2
sokdos 0,07-0.1
mixtas 0, 1-0 30
fluidos 0,306
4 | Insrumentacedn, aulomatizacsin 2
|p=ca 0,02-0,05
alno 0,05-0,1
completa 01015
reparacidn del ereno 2 i
0
0,0-02
0,2-06
06-1.0
E_.
0
BImplaci on peguena 0,00-0,05
qrandse 0,05-0, 25
nueas 0,25-1,00
7|Linzas exteriores 2
|inteqrada 0,00-0,05
Separada 0,050,115
duspersa 0,15-40,25
B|Coste fisico otal
Ellrmuena\-cnnatrlrﬂnn B
aimple 02-0.35
complicada 0,35-0.5
10| Contingencia B
completado 01002
sueto a camblos 0,203
especiiative 0,305
11| Facior de Tamafio B
Linidad grande 0,00-0,05
peguefa 0,05-0,15
planta piloio 0,150,335

12| Coste total planta

Tabla A9-1. Chilton 1949.
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