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1. INTRODUCCION

1.1. DEFINICION DE BIOGAS

El biogas es un combustible que se genera en medios naturales o en equipos digestores. En el
siguiente cuadro se citan las propiedades especificas del biogas:

Composicion

Metano (CH4)

55-70%

Diéxido de carbono (CO2)

30-45%

Traza de otros gases™

Poder Calorifico

5-7 kWh m3

Equivalente de
combustible

0.60 - 0.65 1t petréleo m3 biogas

Limite de explosion

6 - 12 % de biogas en el aire

Temperatura de ignicion

650 - 750°C (con el contenido de CH4 mencionado)

Presion critica 74 - 88 atm
Temperatura critica -82.5°C
Densidad normal 1.2 kgm3

Olor

Huevo podrido (el olor del biogas desulfurado es imperceptible)

Masa molar

16.043 kg kmol?

Tabla 1. 1- Propiedades Especificas de biogas promedio.

Fuente: Deublein y Steinhauser, 2008. Citado por FAO, 2011.

*Pequefias cantidades de nitrégeno (N2), sulfuro de hidrégeno (H2S), vapor de agua, amoniaco (NHz3), hidrégeno (Hz),
pudiendo existir otros compuestos azufrados como mercaptanos y siloxanos, sulfuro de carbonilo y disulfuro de carbono,
considerados elementos traza.

1.1.1. Produccion de Biogas

Pese a los avances tecnolégicos, los combustibles fosiles proporcionan mas del 65% de la
energia primaria mundial. Debido a la explotacion irracional y a su caracter no renovable, se hace
imprescindible buscar energias alternativas que complementen las convencionales y sean capaces
de cubrir la creciente demanda de energia mundial. Por lo antes mencionado, se han puesto en
marcha diversos proyectos de investigacion sobre otras fuentes de energia que puedan resultar
rentables y que a la vez, aumenten el desarrollo de economias locales creando nuevas fuentes
laborales. La necesidad humana de detener su impacto ambiental, sumado al aumento de los costos
de servicios, ha dado lugar al campo de investigacién de equipos que aumenten la eficiencia del
biogas como combustible, y de esta manera, llevarlo a un terreno competitivo para utilizarlo
domiciliariamente o a gran escala en amplias industrias.

Los usos del biogas son numerosos, los principales usos son para calefaccionar o proveer de
electricidad. También es factible su utilizacion en quemadores, termotanques y lamparas a gas
adaptadas. Las mezclas de biogas con aire, en una relacion 1:20, forman un gas detonante
altamente explosivo, lo cual permite que también sea empleado como combustible en motores de
combustion interna adaptados (s6lo puede usarse como combustible cuando el metano se
encuentra en concentraciones mayores o iguales a 50%).
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1.1.2. Desarrollo de Plantas de Biogas a Nivel Nacional

En Argentina existen entre 60 y 80 empresas con biodigestores en funcionamiento, sumando
mini-biodigestores o mini-lagunas cubiertas de consumo domiciliario. Sélo 20 de ellas
corresponden a grandes instalaciones.

La tecnologia probada en diferentes regiones con distintos requerimientos de adecuacion, como
el de agitacion y calefaccion para los biodigestores, dan buenos resultados, pero aun sigue siendo
una tecnologia de la cual se sabe poco, por lo que no se realiza un buen aprovechamiento
energético de la misma.

Segun la CADER se podria hacer una sustitucion total del sistema energético, pero los mayores
obstaculos que tiene el biogas no son su calidad o complejidad de produccidn, sino la logistica, el
marco tarifario, regulatorio y financiero, los cuales no acompafan la implementacién en muchas
industrias que se verian beneficiadas, siendo las principales las alimentarias, las cuales podrian
solucionar el tratamiento de residuos y los costos energéticos a la vez.

En el 2016 el INTA finaliz6 el Relevamiento Nacional de Biodigestores, proyecto en el cual se
busco analizar el aprovechamiento de este recurso energético por parte de las empresas que los
utilizaban. Se relevaron 62 industrias, de las cuales se contabiliz6 un total de 105 plantas de biogas
en 16 provincias, siendo la provincia de Santa Fe la zona de mayor desarrollo de las plantas de
biogas. Los resultados fueron los siguientes:

Privada
Publica
Cooperativa
ONG

Familiar

85,3 %

UTILIZAN BIODIGESTORES
SOLO PARA TRATAMIENTO
DE EFLUENTES, NO PARA
PRODUCCION DE BIOGAS.

Grande >1.000 m? 100 m? <Mediana

Figura 1.1 - Escalas de plantas de biogas. Figura 1.2 - Distribucién de biodigestores.
Fuente: INTA, 2016 Fuente: INTA, 2016.
1.1.3. Desarrollo de Plantas de Biogas a Nivel Internacional

Europa ha sido la regién con mayor investigacién y utilizaciéon de biogas. Alemania se muestra
como la nacion pionera en el mundo ya que ha instalado cerca de 8000 plantas de biogas. En 2011,
el 17% de la electricidad de Alemania provenia de energias renovables, produciendo en total 121,9
teravatios hora, siendo el biogas el de mayor crecimiento. Esto se debe principalmente al marco
administrativo existente, sobre todo a las tarifas de energia a partir de fuentes de energias
renovables. Esto ha dado lugar a una fuerte y sostenida demanda que ha llevado a la creaciéon de un
numero considerable de fabricantes de plantas de biogas y proveedores de componentes, lo cual ha
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permitido a Alemania convertirse en un lider del mercado en el campo de disefio y construccién de
plantas de biogas.

Haciendo referencia al biogas producido a partir de residuos de cervecerias en Espaia,
puntualmente en Cafiada Hermosa tienen produccién de biogas a partir del reciclaje del bagazo de
cerveza. En el 2014 se inaugur6 una planta con capacidad para tratar cada afio 22000 toneladas de
residuos y generar mas de 2 millones de m3 anuales de biogas. El proyecto fue subvencionado por
el Ministerio de Economia y Competitividad Nacional. La investigacion comenzé con el objetivo de
valorizar los subproductos de la cerveza y, fundamentalmente, del bagazo, que es el derivado
mayoritario, y que tiene alto contenido proteico. Los cientificos mejoraron la produccién del
biogas metano en cantidad y calidad suficiente utilizando como base al bagazo e introduciendo
otros productos de indole agroalimentaria. Ademas del biogas, los cientificos lograron valorizar el
residuo restante derivado del bagazo, para lo que han estudiado sus caracteristicas agronémicas
desde el punto de vista de su contenido en nitrégeno, en fésforo, potasio y otros micronutrientes.
Asi, estan tratando de acondicionarlo para que sirva como enmienda nutritiva del suelo. Este
proyecto es el comienzo, y el siguiente paso es tratar de separar el biogas del di6xido de carbono,
con el fin de aprovechar el COz para los invernaderos y poder enriquecer el metano a la calidad de
gas natural para emplearlo como biocombustibles (Rico.]; De la cerveza al biometano pasando por
el biogas).

En Sedibeng Sudafrica en el 2009 la sociedad formada por Heineken, Diageo y Waterleau,
completaron la construccién de una fabrica de cerveza que produce biogas

1.2. RESIDUOS DE LA INDUSTRIA CERVECERA

La preocupacion por el cuidado del medio ambiente y el aumento en los costos de la energia
obliga a las industrias a realizar practicas de prevencion de residuos, tratamiento de aguas
residuales y reutilizacion de los residuos tratados.

Los principales residuos de la industria cervecera son:

1.2.1. Bagazo (BSG)

En la industria cervecera, uno de los residuos de biomasa es el bagazo cervecero, con un
volumen de produccién de un 85% en relacion al total de los residuos sélidos generados por la
industria. El bagazo proviene del grano de cebada.

A continuacidn se detallan todos los procesos que experimenta el grano de cebada para producir
cerveza hasta finalmente convertirse en el residuo llamado Bagazo.

1. Malteado

En la cebada sin maltear, las enzimas mas importantes tienen una actividad extremadamente
reducida o estan inactivas. Por ese motivo se realiza el malteado que consiste en poner en remojo a
los granos de cebada, de esa forma las enzimas inician el proceso de germinaciéon. Durante la
germinacion se forman y multiplican enzimas. Luego este proceso es interrumpido por el pre-
secado y el tostado, y del cual se obtiene la malta. La interrupcién se genera a los efectos de
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prevenir que las raices sigan creciendo, muchos embriones mueren por el calor durante el tostado,
de manera que la malta ya casi no tiene vida, junto con la germinacién finaliza la modificacion. Ya
no ocurren procesos de degradacion, de manera que la malta puede ser considerada estable. La
cebada es un grano con un alto contenido de almidon y su cascara (gluma) sigue adherida al grano
aun después de la molienda y del malteado.

2. Maceracion

La maceracion es el proceso mas importante en la fabricaciéon de mosto. En la maceracion se la
deja a la malta (previamente molida) en remojo en agua a una temperatura de aproximadamente
67°C por un periodo de tiempo de una hora. Los componentes de la malta entran asi en soluciéon y,
con ayuda de las enzimas, se obtienen los extractos. Los extractos pasan a formar el mosto y el
residuo es el llamado bagazo (BSG).

Figura 1.3 - Maceracion de Cerveza del estilo Robust Porter.
Fuente: Propia, Cerveceria Siete Lobos.

3. Composicion del Bagazo

El bagazo tiene un importante valor nutritivo debido a sus altos contenidos de proteinas y
fibras, lo que le confiere atributos para ser utilizado en la alimentacién de rumiantes, en
alimentacion humana, elaboracion de ladrillos, fabricacion de papel y enmiendas de suelo. Como
residuo vegetal, se tiene la posibilidad de utilizacién del bagazo cervecero en la produccién de
energia, a través de la elaboracion de carbén, combustion directa o bien mediante la produccion de
biogas. Este ultimo se produce a través de la digestion metanogénica.

El bagazo cervecero se compone principalmente de la cascara, pericarpio y cubiertas de la
semilla de la cebada. Dependiendo de la uniformidad del malteado, pueden quedar en mayor o
menor cantidad restos de almidon en el endospermo y restos de pared celular. Aun asi, el contenido
de almidon es insignificante comparado a los compuestos de las paredes celulares de la cascara,
pericarpio y cubiertas de la semilla, las cuales son abundantes en polisacaridos de celulosa y no-
celulosa, lignina, algunas proteinas y lipidos. La cascara a su vez presenta altos contenidos de silicio
y polifenoles.
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Figura 1.4 - Bagazo de Cerveza.
Fuente: Propia.

La composicidn quimica del bagazo varia de acuerdo a las variedades de cebada utilizada, las
condiciones de cosecha, malteado y maceracion del proceso, como también, la calidad y cantidad de
adjuntos agregados al momento de la elaboracién como por ejemplo trigo, avena, frutas, etc;
variando segun sea el estilo de cerveza producido.

COMPONENTE Prentice y Kamunachi (2001) Fukuda (2002)
Refsguard (1978)

Proteinas 31 24 15.2

Pentosas 19 Nd* Nd*

Ligninas 16 11.9 27.8

Arabinoxilanos Nd 21.8 28.4

Almidoén y B-glucanos 12 Nd* Nd*

Celulosa 9 25.4 16.8

Lipidos 9 10.6 Nd*

Cenizas 4 24 4.6

Tabla 1. 2- Composiciéon quimica de bagazo cervecero segin diversos autores en % peso seco.
*ND: No disponible.
Fuente: Prentice y Refsguard (1978), Kamunachi (2001) y Fukuda (2002) citados por Rodriguez Venandy, 2012.

1.2.2. Excedentes de Levadura (Tr)

En el campo de la elaboracién de la cerveza, la levadura producida durante la fermentacion se
reutiliza parcialmente para la fermentacién de las cervezas posteriores. La levadura excedente es
un residuo producido durante el proceso de la cerveceria que presenta altos contenidos de materia
organica biodegradable, con un potencial considerable para la produccién de energia mediante la
conversion a biogas.

1.2.3. Aguas Residuales (BWW)

Las aguas residuales se dividen principalmente en dos grupos segln su origen de Proceso y de
Limpieza:

1. BWW de limpieza:
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El volumen total del agua residual producida proviene principalmente de las operaciones de
limpieza de equipos e instalaciones, siendo a la vez la corriente que normalmente aporta mayor
carga de contaminantes, ya que las soluciones de limpieza ademas de contener diversas sustancias
quimicas como agentes de limpieza y desinfeccion, entran en contacto directo con la superficie de
equipos, conductos y depositos que han estado en contacto con mosto, cerveza o materias primas,
incrementando asf la carga contaminante. Estas aguas se caracterizan por una carga organica
elevada, pH variable y concentraciones apreciables de s6lidos en suspension. El contenido en
nitréogeno total suele ser alto, como consecuencia de los aportes de levadura a las aguas residuales.

A continuacién se detallan algunos productos de limpieza disefiados para las cervecerias
(Oxidial Soluciones quimicas, grupo FG):

o Detergente Alcalino: contienen generalmente hidréxido de sodio estabilizados con
agentes tensioactivos no idnicos y agentes quelantes. Remueve los remanentes organicos
(lipidos, proteinas y/o carbohidratos) de la produccién de cerveza en los equipos. El
detergente alcalino penetra rapidamente en la suciedad disolviendo grasas y aceites,
hidrolizando restos proteicos de las superficies del equipo. Puede utilizarse en sistemas CIP,
lavados de botellas y limpieza por aspersion.

o Detergente dcido: es una mezcla estabilizada de acido nitrico y acido fosférico con
agentes quelantes y detergentes no ionicos, disefiados especialmente para combatir
incrustaciones y dejar las superficies de acero inoxidable brillantes.

o Sanitizante: es una mezcla estabilizada de acido peracético, peréxido de hidrégeno y
acido acético. Tiene un poderoso efecto biocida dado por la capacidad oxidante de dichas
sustancias. Tiene una capacidad de desinfeccion contra un amplio espectro de
microorganismos incluyendo bacterias, levaduras, hongos y esporas. Es biodegradable y se
descompone en oxigeno y diéxido de carbono.

2. BWW de Proceso:

Se generan aguas residuales en las plantas de tratamiento de aguas de proceso. Es muy dificil
valorar en conjunto las caracteristicas del vertido, ya que depende fuertemente de la composicion
del agua a la entrada y del sistema de acondicionamiento empleado, entre los posibles a utilizar
estan las columnas de intercambio i6nico, sistemas de 6smosis inversa o electrodialisis. Las aguas
residuales generadas que pueden ser corrientes de rechazo o de regeneracion de resinas pueden
ser importantes, tanto en volumen como en carga inorganica originada por la alta concentracién de
sales.

En el caso de la cerveceria Antares ellos utilizan una porcion de agua de dsmosis en el agua de
proceso para elaborar el producto y asi obtienen un agua mas blanda, ademas buscan
principalmente eliminar la mayor parte del sodio presente en el agua de red ya que le aporta
sabores indeseados al producto final. La proporcién 6smosis/red depende del estilo a fabricar. La
relacion varia entre 50% a 100% de agua de 6smosis sobre agua de red.

Mediante el tratamiento de un equipo de 6smosis inversa se consigue que el agua de red se convierta
por un lado en un 40-45% de agua producto y un 55-60% de agua salobre, la cual se desecha. Las
membranas logran un rechazo salino de entre 96.5-99.8 %. A continuacion se muestra una tabla la cual
indica el perfil de aguas promedio de la zona proporcionado por el laboratorio de Quimica de potabilidad
de Obras Sanitarias:

Parametros Agua de
red [mg/1t]

Dureza total (en CaCO3) 100

Alcalinidad Total (en CaCOs3) 470

Cloruro (CI') 85

Sulfato (S042) 28.9

Nitratos (NO3’) 40.7
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Nitritos (NO;’) <0.01
Amoniaco (NH4*) <0.01
Cloro residual (Cl;) 0.1
Fluor (F’) 0.36
Calcio (Caz") 33
Magnesio (Mg2+) 16
TSD 625
Sodio (Na*) 280
Potasio (K*) 12

2017.

Se decide utilizar las BWW totales ya que las BWW de Limpieza contienen alta carga organica y las
BWW de Proceso aportan elementos basicos para la vida como por ejemplo, calcio, potasio, cloro, sodio y
magnesio. La planta de biogas de Heineken en Valencia también utiliza para producir biogas ambas

corrientes de aguas residuales.

El volumen de agua residual que se genera en las instalaciones cerveceras corresponde al total del
suministro de agua menos el incorporado a la cerveza y menos el volumen perdido en la elaboraciéon como
por ejemplo el que se evapora en la produccion y el agua que queda retenida junto a los otros residuos

generados.

Suministro

de Agua

l

Acondicionamiento de

Agua

BWW de Proceso

Y
Consumos de

L

Tabla 1. 3- Perfil de agua de red.
Fuente: Laboratorio de quimica de potabilidad de Obras Sanitarias,

| BWW TOTALES

Fabrica

Elaboracién

Cerveza

BWW de Limpieza

Figura 1.5 - Clasificacidon de aguas residuales.
Fuente: Propia.

1.2.4.

Resumen de las caracteristicas de los residuos

La tabla 1.4 resume las caracteristicas y cantidades producidas de los residuos de la cerveceria.

GENERACION DE RESIDUOS DE LA INDUSTRIA CERVECERA

GRUPO RESIDUO CARACTERISTICAS CANTIDAD

BSG (bagazo) Filtracién tras la - Elevada DBO 20 kg/ Hl de cerveza
maceracion - Sélidos en suspension

Tr (levadura Fermentacion y guarda - Elevada DBO 0.64 kg/HIl de cerveza

excedente) - Solidos en suspension
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BWW (aguas
residuales)

De proceso - Carga salina elevada 1.98 1t BWW/ It cerveza
- pH levemente alcalino
De limpieza -carga organica elevada 4.78 It BWW/ It cerveza

- pH variable

- s6lidos en suspension
- alto % de Nitrégeno

- residuos de agentes de
limpieza.

Tabla 1. 4- Caracteristicas de los principales residuos de una cerveceria.

Fuente: Gil Martinez, 2017.

1.2.4.

Se detallan algunas definiciones:

Resumen de las caracteristicas de los residuos

e COD (demanda quimica de oxigeno): es un parametro que mide la cantidad de
sustancias susceptibles de ser oxidadas por medios quimicos que hay disueltas o en
suspension de una muestra liquida.

e DBO (demanda biologica de oxigeno): es un parametro que mide la cantidad de O2

consumido al degradar la materia organica de una muestra liquida.

o ST (solidos totales): es la cantidad de materia que permanece como residuo después de

una evaporacion, entre 103 y 105 °C.

o VS (solidos volatiles): son aquellos que se volatilizan a una temperatura de 600°C

durante 20 minutos, la materia organica se convierte en CO2 y H20.

A continuacidn se describen las propiedades fisico-quimicas de los sustratos:

Parametro BWW BSG Tr
(aguas residuales) (bagazo) (levadura excedente)
Humedad 75% (1.1) 68% (1.6)
Ph 6.8-7.1 (12) 5.2 (1) 3.97 (16)
TS (Sélidos totales) 95-280 mg/1t(-2) 211-263 g/kgt?
VS (Sélidos Volatiles) 81% de TS 97% de TS(1-2)
TOC (carbono orgénico 100-120 mg/lt(l-z] 65-70% de TS{-2)n 14.85% (1.6
total)
TN (Nitrégeno Total) 50-150 mg/1t(1-2) 11-13 g/kg de peso 1.34% (1.6)
himedo(1-2)
COD 8.2 g/1t15) 356.2 g/kg (1:3) 316 g/kg (1.6)
Densidad ~1kg/lt 0.45 kg/1t 9 0.948 kg /1t (1.10)
C:N (relacién entre Cy N) | 242 5.9 (12 11.08 7
Cp (capacidad calorifica) | 426 kJ/kg.°C (18) 6978 kJ/kg.°C (18 25.91 KJ/kg.°C (19

Tabla 1. 5- Propiedades fisicoquimicas de los Residuos de una cerveceria.

Fuente: (:1DRodriguez Venandy, 2012 y M; (1:2)Pajincko, 2017; (::3)Bochmann, 2015; (YMussatto, 2006, (15)Enitan,2015, (16) Nadia

de la torre, 2008, (17, Oliveira (2017), (18) Laguéns (2018), (19 Estupifidn, (1.19) Ramirez (2005).
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1.3. DIGESTION ANAEROBICA

La digestion anaerobica es un proceso biolégico en ausencia de oxigeno, en el cual la materia
organica es transformada en condiciones especiales de presion y temperatura mediante la accién
de microorganismos en biogas. Es un proceso complejo que puede ser dividido en cuatro fases:
hidrolisis, acidogénesis, acetogénesis y metanogénesis. Cada fase es impulsada por diferentes
grupos de microorganismos, los cuales se encuentran en una interrelacién microbiana y poseen
diversos requerimientos del medio.

Hidrdlisis: Las macromoléculas organicas (carbohidratos, lipidos, proteinas) son
descompuestas por las enzimas extracelulares, como la amilasa, la lipasa o la
proteasa, de manera que se vuelven moléculas mas sencillas.

Etapa fermentativa (acidogénesis y acetogénesis): Los productos de esta etapa son el
acido acético, el hidrogeno y el diéxido de carbono. Otros subproductos de esta
fermentacién son algunos acidos grasos volatiles (AGV). Como estos tultimos
productos no son sustratos aptos para las bacterias metanogénicas, estas moléculas
sufren otra degradacién que se llama acetogénesis. Los productos de esta
degradacidén son acido acético, hidrogeno y diéxido de carbono.

Metanogénesis: Las bacterias metanogénicas forman moléculas de metano a partir de
sustratos como el acido acético, hidrégeno y el diéxido de carbono o en menor
cantidad a partir del metanol y 4cido férmico. Cerca de un 70% del metano generado
se forma a partir del acido acético.

1.3.1. Parametros Fisico-Quimicos de la Digestion Anaerdbica

Los parametros que afectan la digestion anaerdbica son parametros fisico-quimicos que
influyen en el comportamiento de los microorganismos. El objetivo con su control es permitir el
avance regular de la digestion y mejorar su eficiencia para aumentar la cantidad de biogas
producida. Cada grupo metabélico de bacterias (hidroliticas, acidogénicas, acetogénicas y
metanogénicas) necesita diferentes condiciones para su crecimiento, las que se detallan a
continuacidén son las condiciones que permiten un crecimiento equilibrado de toda la poblacién
bacteriana. Los pardmetros a controlar son:

Temperatura: Pequeias variaciones afectan de modo importante a la actividad de las
bacterias anaerobias y todo el desarrollo del proceso metabdlico pudiendo incluso provocar
inhibiciones (Gongalves Ferreira, L. C., 2013). Se consideran tres rangos de temperatura:

- El rango psicrofilico ha sido poco estudiado y, en general, se plantea como poco
viable debido al gran tamafio del reactor necesario. Sin embargo, presenta
menores problemas de estabilidad que en los otros rangos de temperatura de
operacion.

- Elrango mesofilico de operacion es el mas utilizado.

- El rango termofilico logra una mayor velocidad del proceso, lo que implica, a la
vez, un aumento en la eliminacién de organismos patdgenos. Sin embargo, el
régimen termofilico suele ser mas inestable a cualquier cambio de las condiciones
de operacidn y presenta ademas mayores problemas de inhibicidn del proceso por
la mayor toxicidad de determinados compuestos a elevadas temperaturas, como
el nitrégeno amoniacal o los acidos grasos de cadena larga.
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Régimen Minimo Optimo Maximo
Psicrofilico 4-10°C 15-18°C 20-25°C
Mesofilico 15-20°C 25-35°C 35-45°C
Termofilico 25-45°C 50-60°C 75-80°C

Tabla 1. 6- Rangos de Temperatura y Tiempo de fermentacion Anaerébica.
Fuente: Lagrange, 1979.

pH: La produccién de &cidos grasos durante la fase fermentativa causa la disminucién del pH
del fluido en digestién. Con el avanzar de la digestion se produce amoniaco (NH3) a partir de
la descomposicién de las proteinas y de la reduccion de los nitratos: NHz es soluble en agua
y tiene un caracter basico que neutraliza los acidos presentes. El rango 6.5-8.5 el mas
conveniente para evitar inhibiciones.

Tiempo de Retencién Hidrdulico (TRH): tiempo medio que los s6lidos permanecen en el
reactor. Elevados tiempos de retencion tienen como ventaja una mayor acumulaciéon de
biogas y una reduccién eficaz de los so6lidos totales en el reactor, pero a su vez tienen como
desventaja un mayor volumen requerido del reactor.

Humedad: Experimentalmente se ha demostrado que una carga en digestores semicontinuos
no debe tener mas de un 8 % a 12 % de soélidos totales (ST) para asegurar el buen
funcionamiento del proceso, a diferencia de los digestores discontinuos, que tienen entre un
40 a 60 % de ST (Varnero Moreno, 2011). La humedad ideal para que se produzca la
biodigestion anaerdbica estd situada en el rango de entre 85 y 92%.

Carga Hidrdulica: Con este término se designa al volumen de sustrato organico cargado
diariamente al digestor. Este valor tiene una relacién de tipo inversa con el tiempo de
retencion, dado que a medida que se incrementa la carga volumétrica disminuye el tiempo
de retencidn.

Nutrientes: Para obtener tanto metano como sea posible de los sustratos se debe asegurar un
suministro 6ptimo de nutrientes a los microorganismos. Luego del carbono, el nutriente que
mas se necesita es el Nitrogeno para la formacion de enzimas que se encargan del
metabolismo. Ademas son también nutrientes esenciales el fosforo y el azufre. También es
vital la presencia de ciertos oligoelementos para la supervivencia de los microorganismos
(Fachagentur, 2010). Ademas los oligoelementos metalicos (por ejemplo, hierro, niquel, zinc,
manganeso y cobre, lo que estimulan la conversion de materia organica (Goberna, 2013).

OLIGOELEMENTOS Rango de concentracion (mg/It)
Seyfried, 1990 | Preikler, 2009 Bischoff, Bischoffy
2009.(1.11) Manfred, 2009.
(1.12)
Co 0.003-0.06 0.003-10 0.06 0.12
Ni 0.005-0.5 0.005-15 0.006 0.015
Se 0.08 0.08-0.2 0.008 0.018
Mo 0.005-0.05 0.005-0.2 0.05 0.15
Mn No especificado 0.005-50 0.005-50 No especificado
Fe 1-10 0.1-10 1-10 No especificado

Tabla 1. 7- Concentraciones favorables de oligoelementos.
(1.11), Concentracion minima absoluta en plantas de biogas.

(1.12), Concentracion éptima recomendada.

Fuente: Fachagentur, 2010.

Relacion C:N: El carbono y el nitrégeno son las principales fuentes de alimentacion de las
bacterias metanogénicas. El carbono constituye la fuente de energia y el nitrogeno es
utilizado para la formacién de nuevas células. Estas bacterias consumen 30 veces mas
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carbono que nitrégeno, por lo que la relacién 6ptima de estos dos elementos en la materia
prima se considera en un rango de 30:1 hasta 25:1 (Gongalves Ferreira, L. C., 2013).

El nitrégeno presente en la alimentacién tiene dos beneficios: en primer lugar provee un
elemento esencial para la sintesis de aminodacidos, proteinas y acidos nucleicos de las
bacterias; por otra parte es convertido en amoniaco, compuesto basico, fundamental para
mantener la neutralidad del pH.

Un exceso de N en la alimentacién causa una formacion excesiva de amoniaco, toxico para
las bacterias metanogénicas. Valores de C:N inferiores a 10:1 son considerados inhibitorios a
causa de una excesiva formacion de NHz; valores superiores a 30:1 no son recomendables a
causa de la escasez de N, que disminuye la velocidad de crecimiento bacteriana y bajo
rendimiento en la produccién de metano.

1.3.2. Pretratamiento, Inhibicion y Co- Sustratos.

A pesar de que el BSG tiene potencial para la produccién de biogas la digestion anaerdbica
convencional es una opcion econémicamente poco atractiva debido a que necesita tiempos de
retencion muy largos y su biodegradabilidad es lenta. La velocidad de degradacion de los
materiales lignocelulésicos compuestos principalmente por lignina, celulosa y hemicelulosa, es tan
lenta que suele ser la etapa limitante del proceso de hidroélisis. Esto es debido a que la lignina es
muy resistente a la degradacion por parte de los microorganismos anaerébicos afectando también a
la biodegradabilidad de la celulosa, de la hemicelulosa y de otros hidratos de carbono

Con el fin de digerir con éxito el BSG la etapa de hidrélisis debe ser separada de otras etapas.
Estudios recientes afirman que algunos tratamientos térmicos reducen significativamente el
tiempo de retencién y por lo tanto mejora la economia del proceso anaerébico.

1. Pretratamiento

Como se mencion6 anteriormente el bagazo de cerveza posee componentes lignocelulésicos
que puede dificultar el acceso de las bacterias para su descomposicion. Al tratar a un residuo
lignocelul6sico, la etapa de hidrolisis sera la limitante en el proceso anaerobio. La aplicaciéon de una
etapa de pre-tratamiento puede ayudar a que las macromoléculas se conviertan en material mas
accesible para las bacterias anaerobias. Algunos tipos de pretratamientos son:

Proceso Tipo Observaciones
Molienda Molino de Bolas Reduccidn del tamafio particula. Sin eliminaciéon
de la lignina.
Irradiacidon Microondas Posible degradacién de la celulosa sin eliminacién
Rayos-Gamma de la lignina.
Ultrasonidos Elevado costo de operacion.
Térmicos Cocimiento Hidrdélisis de la
Explosion de vapor Hemicelulosa parcial o completa a temperaturas
elevadas.

Sin adicién de productos quimicos.
Posible recuperacion energética del vapor.

Tratamiento Acido sulftrico, Aumento del area de superficie de tratamiento.
Acido clorhidrico o Parcial desintegracion de la lignina.
fosférico
Tratamiento Hidréxido de sodio, Hidrodlisis parcial o completa de la
Alcalino potasio, calcio o magnesio | Hemicelulosa

Agentes Oxidacién humeda Bajos costos energéticos.
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Oxidantes

Biologicos - Tiempos de desarrollo muy largos.
Hongos

Tabla 1. 8- Procesos de pre-tratamiento de biomasa lignoceluldsica.
Fuente: Gongalves Ferreira, L. C., 2013.

2. Inhibicidon

Las principales inhibiciones que se pueden presentar en la digestion anaerdbica de un sustrato
lignocelulésico son:

Inhibicién por p-cresol: El mecanismo de la inhibicién del p-cresol se basa en la inhibicién de
la acetogénesis, lo que resulta de acumulacién de acidos grasos volatiles y la inhibicion
indirecta de bacterias metanogénicas (Rétfalvi, 2013). El bagazo cervecero es un producto
que posee aproximadamente un 30% de material de dificil degradacion biol6gica por su alto
contenido de compuestos lignoceluldsicos y tiende por esto a la formaciéon de monéxido de
carbono debido a una degradacion incompleta, generando un incremento en la
concentracion de acidos, una disminucién en el valor de pH y el continuo desarrollo de un
sistema bajo una fermentacion acida, afectando la actividad microbioldgica, produciendo un
aumento en la poblacién de bacterias acidogénicas en el medio condicionando el
establecimiento de otras bacterias como las metanogénicas.

Inhibicién por amoniaco: El BSG es un sustrato rico en proteinas, durante la digestion
anaerobica las proteinas se hidrolizan y, en consecuencia se desprenden de la reaccién
quimica altas concentraciones de amoniaco. El amoniaco libre es capaz de inhibir la
metanogénesis (Chen, 2008).

INHIBIDOR CONCENTRACION
INHIBIDORA

Oxigeno >0. 1mg/1t
Sulfuro de Hidrégeno >50 mg/It H,S
Acidos grasos volatiles >2000 mg/It HAc (pH=7)
Nitrégeno de amoniaco >3500 mg/1t NH4 (pH=7)
Metales pesados Cu>50 mg/lt

Zn>150 mg/lIt

Cr>100 mg/It
Desinfectantes, antibidticos No especificado

Tabla 1.9 - Inhibidores de la fermentacion para la produccion de biogas.
Fuente. Fachagentur, 2010.

3. Co-Sustratos

Para mejorar la produccién de biogas, se puede preparar un bagazo acondicionado, en el cual se
incorporan co-sustratos. Los co-sustratos deben tener diferentes relaciones C:N y/o pHs para
mejorar las condiciones del sustrato original.
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1.3.3. Digestores

Un digestor es un sistema que se utiliza para convertir desechos organicos en gas metano y
fertilizantes naturales de alto contenido de nitrégeno, fésforo y potasio. Su principio basico de
funcionamiento es descomponer los alimentos en compuestos mas simples. Su tamafio radica en el
uso que se le va a dar al material que se genere, y a la cantidad de desechos que se le va a
introducir. Los biodigestores se pueden clasificar teniendo en cuenta los métodos de retencion en:

1. Reactores de primera generacion: Agrupa los reactores anaerobios mas primitivos. Se
caracterizan porque en su interior la biomasa activa se encuentra en suspension o
sedimentada con un minimo de contacto con el sustrato. Estos digestores poseen tiempos
de retencion hidraulica (TRH) entre 5 y 30 dias segun el tipo especifico de digestor. La
mayoria de ellos se emplean en el tratamiento de desechos sé6lidos y en la depuracion de
aguas residuales urbanas. En esta generacion de reactores se encuentran:

El tanque Imhoff y la fosa séptica: se aplican en pequefios nucleos de poblacion y pueden
constituir el Unico método de depuraciéon del agua residual o la primera etapa del
tratamiento.

El digestor completamente mezclado: puede trabajar de forma continua o discontinua, es
muy sencillo y no dispone de sistema de retenciéon de biomasa; requiriendo elevados
tiempos de retencidn hidraulica. Es el mas utilizado en la linea de lodos de las plantas
depuradoras de aguas residuales urbanas.

Los digestores de flujo de pistén: funcionan de forma continua, poseen sistemas de agitacion y
calentamiento. Son muy utilizados en el tratamiento de fangos con alto contenido de sélidos,
como los residuos ganaderos.

Los digestores de contacto (SSAD): son de aplicacion mas universal en el tratamiento
anaerobio de aguas residuales. Se aplica mucho en el tratamiento de residuos ganaderos,
efluentes industriales de mataderos, cerveceras, combinados lacteos, destilerias y otros.

2. Reactores de segunda generacion: Poseen la biomasa adherida o en suspension y los
microorganismos son retenidos dentro del reactor por dos vias: mediante un soporte al
cual se adhieren formando una biopelicula, o por sedimentacion interna. Estan disefiados
basicamente para la remocion bioldgica de la materia organica contenida en las aguas
residuales urbanas o industriales. El tiempo de retencién hidraulica en ellos es bajo,
comparados con los reactores de primera generacion, oscilando entre 0.5 a 3 dias, lo que
implica una importante reduccion en los volumenes del reactor, una mayor estabilidad y
facilidad en su operacion. Los principales representantes de esta generacion son:

Los digestores de lecho anaerobio con flujo ascendente (UASB): no precisan de ningin soporte
para retener la biomasa, pues la propia biomasa produce los fl6culos con buena capacidad
de sedimentacion en el propio reactor; que retarda su arrastre fuera del digestor. Opera
siempre con un flujo ascendente de las aguas residuales o lodos a tratar. Se aplica en la
depuracién de aguas residuales de cervecerias, papeleras, industria azucarera y de
conservas.

Los digestores de filtro anaerobio: utilizan material de relleno inerte en el reactor, donde se
adhiere la biomasa que se desarrolla durante el tratamiento de depuracion.
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e Los digestores de pelicula fija: el relleno impide la colmatacidn del filtro, es decir que impide
que haya una gran acumulaciéon de sedimento. Pueden trabajar con flujo ascendente o
descendente.

3. Reactores de tercera generacion: retienen en su interior a los microorganismos en
forma de biopelicula, pero el soporte se expande o fluidifica a altas velocidades de flujo. El
tiempo de retencidon hidraulica alcanzado por estos puede llegar a ser inferior a 12 horas; lo
que es posible por la alta superficie del soporte y la fuerte agitacion en el lecho. De esta clase
de reactores existen dos variantes:

e Los digestores de lecho expandido o fluidificado: donde se produce un lecho mixto, con
biomasa activa adherida sobre particulas inertes de alta densidad y pequefio tamafio (arena
fina, aliminas). La aplicacién industrial de esta tecnologia atin esta en investigacion.

o Sistemas hibridos: se combinan en un mismo reactor dos tecnologias diferentes. La mas
conocida es el digestor hibrido UASB/Filtro Anaerobio donde se aprovechan las ventajas de
cada reactor para optimizar el volumen y la eficiencia del reactor.

1.4. CERVECERIA ANTARES

La cerveza lidera en Argentina el mercado de bebidas alcoholicas. Segun ultimos estudios, el
consumo de alcohol per capita ronda los 77 litros anuales, y la cerveza encabeza dicho rubro con un
60.9%; dejando al vino un 30.7% y al resto de las bebidas alcohélicas un 8.4%.

Por su parte, en Mar del Plata se producen 600 mil litros mensuales (7.2 millones al afio) de
cerveza artesanal. Mientras que a nivel pais el consumo de variedades de cerveza artesanal
representa el 1.8% del volumen total de consumo de cerveza, en Mar del Plata ese mismo indice
asciende al 8% y en continuo aumento.

Se planea realizar una planta de biogas cuyo sustrato sea producido por Cerveceria Antares, la
cual en febrero del 2017 inaugur6 en el Parque Industrial General Savio la fabrica de cerveza
artesanal mas grande del pais. La misma esta ubicada en calle 5 entre 4 y 8, la misma tiene la
capacidad de elaborar hasta 250 mil litros mensuales y fue construida en un predio de 21
mil metros cuadrados y cuenta con una superficie de 8 mil metros cuadrados cubiertos.

Figura 1. 6- Nueva fabrica
de Antares en el parque
Industrial General Savio.
Fuente: Propia.
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1.4.1. Disposicion final de los residuos de una cerveceria.

Dado que las cantidades de subproductos y residuos que son generados por la industria
cervecera son una cantidad significativa, entonces su gestion para su disposicion final representa
importantes costos.

Bagazo (BSG):

La disposicién final de bagazo se divide en:

a) productores que gastan mensualmente dinero en el servicio de empresas que se dedican a la
recoleccion de este tipo de residuos.

b) productores realizan convenios con chancheros locales, los cuales pasan a retirar por
domicilio el bagazo. El beneficio es mutuo ya que el criador de chanchos obtiene alimento
para los cerdos y el productor se deshace del residuo. En este caso el inconveniente del
productor es que no puede declarar ante las entidades de control estatales la disposicion
final del residuo ya que generalmente el acuerdo entre el productor de cerveza y el criador
de chanchos es informal.

c) Una combinacién de a) y b).

Levadura Excedente (Tr):

La levadura de descarte es el segundo mas grande subproducto de las fabricas de cerveza. Una
vez descartado del proceso de elaboracién de cerveza éste no puede ser tratado como un residuo
liquido, ya que se considera un contaminante cuando se mezcla con los efluentes de agua debido a
su contribucion a la Demanda Bioquimica de Oxigeno (DBO) en cuerpos de agua. Ademas se puede
producir un cambio rapido en la composicion de estos residuos cuando no se utiliza ningin método
de conservacidn y se mantiene a temperatura ambiente. Por lo tanto, se requiere un tratamiento de
inactivacién de la levadura antes de su eliminacion. Esto es cominmente costoso ya que implica la
adicién de sustancias quimicas o energia. Después de la inactivacion a través de la pasteurizacion y
secado, la levadura de descarte se puede utilizar comercialmente para la alimentaciéon animal o
como un suplemento nutricional. Cuando la levadura se vende para el consumo humano u otros
usos biotecnoldgicos especializados, se requiere un procesamiento intensivo (Sosa Hernandez,
2016).

Aguas Residuales (BWW):

Debido a que las aguas residuales tienen generalmente bajo contenido de N y P pueden ser
vertidas en el sistema cloacal.

1.5. MARCO LEGAL

1.5.1. Obligaciones Exentas
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Figura 1.7 - Localizacidon Parque
Industrial.

Fuente: www.mardelplata.gob.ar

La Cerveceria Antares esta ubicada en el Partido de General Pueyrreddn, en el Parque Industrial
General Savio sobre la Ruta Provincial N° 88.En el mismo predio que la cerveceria se planea edificar
la planta de Biogas que reutilizara su bagazo. La empresa, al radicarse en el Parque queda libre de
de obligaciones municipales como Derecho de Construccion, de Oficina y Habilitacion; tasas por
Seguridad e Higiene, y por Alumbrado, Limpieza y Conservacion de la Via Pablica (7 afios). La
exencion abarca también impuestos provinciales: Ingresos Brutos (7,5 afios), Inmobiliario (7,5
afios), Automotores (7,5 afios) y Sellos de los contratos derivados de la radicacion. Ademas, toda
empresa accede a los programas nacionales de crédito con tasa bonificada de la Secretaria de la
Pequefia y Mediana Empresa, a los beneficios otorgados por la Ley Provincial de Promocion
Industrial (Ley N° 13.656), prioridad en la provisién de productos a entes estatales y la
oportunidad obtener el crédito subsidiado “Fuerza Parques”, que asiste a las empresas que se
trasladan a un parque industrial o amplian su inversién en ellos.

1.5.2. Marco Legal Nacional

A nivel nacional se cuenta con un nuevo plan de eficiencia energética, el llamado Programa
RenovAr. El mismo busca reducir y/o reemplazar, paulatinamente, la utilizacién de combustible
fosil por energias de fuentes renovables, contribuyendo al cuidado sostenible del medio ambiente y
a la economia del pais. RenovAr tiene como primer objetivo la incorporacién de 1.000 megavatios
de potencia que se sumarian a la oferta energética del pais, divididos como se muestra en la tabla
siguiente:

Tecnologia Potencia
requerida

Eélica 600

Solar Fotovoltaica 300

Biomasa (combustién y gasificacién) 65

Biogas 15

PAH(Pequefios Aprovechamientos | 20

Hidroeléctricos)

Tabla 1. 10- Potencial Requerido por tipo de tecnologia.
Fuente: Programa RenovAr. Ronda 1.Pliego de bases y Condiciones.
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El proceso de adjudicacion y puesta en marcha del plan se da en el marco del fomento Nacional
para el uso de fuentes renovables de energia destinada a la produccién de energia eléctrica
sancionado por la Ley N° 26.190, modificado y ampliado por la Ley N° 27.191, la cual establece
como objetivo lograr un incremento en la participacion de las fuentes de energia renovable en la
matriz eléctrica. Los titulares de proyectos de inversién y/o concesionarios que tengan el
certificado de “Inclusion en el Régimen de Fomento de las Energias Renovables”, obtendran
beneficios fiscales como la devolucién anticipada del Impuesto al Valor Agregado. La convocatoria,
adjudicacion, puesta en marcha y supervision del cumplimiento de los objetivos del plan estan a
cargo de CAMMESA (Compaiia Administradora del Mercado Mayorista Eléctrico S.A.).

Se observa que los paises que han implementado la energia renovable como es el caso de
Alemania lo han hecho principalmente por el respaldo del Estado con subsidios y marcos tarifarios
que impulsan y apoyan la iniciativa. Argentina es un pais con potencial en la produccién de biogas,
asf como de otras fuentes de energias alternativas. Con la puesta en marcha del Plan RenovAr el
estado busca alentar a las industrias a realizar la inversion inicial otorgdndoles beneficios.

1.6. BIBLIOGRAFiIA

- Arias Lafarguel, T., Lopez Rios, L. (2015). Propuesta tecnolégica para el aprovechamiento energético del bagazo de cebada
malteada de la cerveceria Hatuey. Santiago de Cuba, Cuba.

- Budzinski, S., Esteves, B. (2012). INTI, Argentina. Disponible en: http://www.inti.gob.ar/e-renova/erBl/er39.php

- Carhuancho Leén, Fanny Mabel. (2012). Aprovechamiento del estiércol de gallina para la elaboracion de biol en biodigestores
tipo batch como propuesta al manejo de residuo avicola. Facultad de Ciencias, Universidad Nacional Agraria La Molina, Pert.

- CADER. Biogds Argentina.

- Chen, Y, Cheng,].]., Creamer, K. S., 2008. Inhibition of anaerobis digestién process: a review. Bioresour.

- Comisién Europea. (2016). Servicio de Proyectos y Resultados: Biogds a partir de desechos de cerveceria. Disponible en:
http://cordis.europa.eu/result/rcn /150909 es.html

- Dr.Jesus E. Castellanos Estupifian, Ing. Rubén O. Espinosa Pedraja y M.Sc. Alexis Zamora Baez. Estimacién de las propiedades
relacionadas con el comportamiento energético de la biomasa.

- Fachagentur Nachwachsende Rohstoffe e.V. (FNR). (2010). Guia sobre el biogas.

- FAO, 2011. Organizacién de las Naciones unidas para la alimentacién y la agricultura.

- FEDNA (Fundacién Espafiola para eldesarrollo de Inutricién animal), Bagazo de cerveza himedo. Disponible en:
http://www.fundacionfedna.org/subproductos fibrosos humedos/bagazo-de-cerveza

- Goberna, Camacho, Lopez-Abadia y Garcia. (2013). Co-digestion, bioestimulation and bioaugmentation to enhance
methanation of brewer’s spent grain.

- Gongalves Ferreira, Liliana Catarina. (2013). Evaluacion de la biodegrabilidad anaerobia de residuos orgdnicos pre-tratados
térmicamente. Universidad de Valladolid, Valladolid, Espafia.

- Gubinelli, Guido. (2015). Energia Estratégica: En Argentina hay entre 60y 80 plantas de biogds en funcionamiento.
Disponible en: http://www.energiaestrategica.com/enargentinahayentre60y80plantasdebiogasenfuncionamiento/

- Hilbert, Jorge A. (2011). Manual para la produccién de biogds. INTA, Catelar, Argentina.

- INTA, 2016. Generacion De biogds.

- Gil Martinez (2017). Propuesta de recuperacion el biogas de la EDAR de la fabrica de Heineken.

- Laguens Pérez, Sara (2018). Planta de Obtencién de arabinoxilanos a partir de bagazo de cerveza para la formulacién de
alimentos funcionales.

- Lagrange, B. 1979. Biomethane. Principes, Techniques, Utilisation. Vol.2 . Edisual / Energies Alternatives.

- Municipalidad de General Pueyrredon. Parque Industrial. Disponible en:
http://www.mardelplata.gob.ar/Contenido/parqueindustrial

- Mussatto, Dragone, Roberto. (2006). Brewer’s spent grain: generation, characteristics and potencial applications.

- Mussatto. (2014). Brewer’s spent grain: a valuable feedstock for industrial applications.

- Programa RenovAr. Ronda 1: Pliego de bases y Condiciones. Julio de 2016.

- Ramirez, Carol, Vivas (2005). Disefio e implementacion de una unidad piloto de tratamiento bioldgico.

- Rétfalvi, T., Annamaria Tukacs-Hajos, A., Szabd, P., 2013. Effects of artificial over dosing of p-cresol and phenylacetic acido n
the anaerobic fermentation of sugar beet pulp.

- Revista digital 0223, Antares inaugur6 en el Parque industrial la fabrica de cerveza artesanal mas grande de Argentina.
Disponible en http://www.0223.com.ar/nota/2017-2-7-17-50-32-antares-inauguro-su-fabrica-en-el-parque-industrial-y-
podra-elaborar-hasta-250-mil-litros-de-cerveza-por-mes.

- Rico, ], 2017. De la cerveza al biometano pasando por el biogds- Energias Renovables, el periodismo de las energias limpias.
Disponible en: http://www.energias-renovables.com/biogas/de-la-cerveza-al-biometano-pasando-por-20121031.

- Rodriguez Venandy, Carlos Andrés. (2012). Produccidn de biogds a partir del bagazo cervecero. Universidad de Chile,
Santiago, Chile.

27


http://www.inti.gob.ar/e-renova/erBI/pop-notabiomasa009.htm?height=230&width=500
http://www.inti.gob.ar/e-renova/erBI/er39.php
http://cordis.europa.eu/result/rcn/150909_es.html
http://www.fundacionfedna.org/subproductos_fibrosos_humedos/bagazo­de
http://www.energiaestrategica.com/enargentinahayentre60y80plantasdebiogasenfuncionamiento/
http://www.mardelplata.gob.ar/Contenido/parqueindustrial
http://www.0223.com.ar/nota/2017-2-7-17-50-32-antares-inauguro-su-fabrica-en-el-parque-industrial-y-podra-elaborar-hasta-250-mil-litros-de-cerveza-por-mes
http://www.0223.com.ar/nota/2017-2-7-17-50-32-antares-inauguro-su-fabrica-en-el-parque-industrial-y-podra-elaborar-hasta-250-mil-litros-de-cerveza-por-mes
http://www.energiasrenovables/

Santana Ledo, Arlenis. (2011). Propuesta de un biodigestor para el procesamiento de la excreta animal generada en el
Laboratorio de Anticuerpos y Biomodelos Experimentales (LABEX). Universidad de Oriente, Santiago de Cuba, Cuba.
Sosa Hernandez, 2016. Evaluating biochemical methane production from brewer’s spent yeast.

Tortosa, 2013. Materiales para compostar.

Varnero Moreno, M. (2011). Manual de Biogds. Santiago de Chile, Chile:

Organizacion de las Naciones Unidas para la Alimentacién y la Agricultura

(FAO).

Wolfgang Kunze (2006). Tecnologia para cerveceros y Malteros.

28



2. CINETICA

2.1. SUSTRATOS

En esta tesis se plantea la posibilidad de realizar la digestiéon anaerobia con la mayor parte
posible de los residuos de la cerveceria Antares, los cuales serian los siguientes:

RESIDUOS DE ANTARES

RESIDUO CAUDAL

BSG (bagazo) QBSG (caudal masico)=50000 kg de BSG/mes

Tr (levadura excedente) | QTr (caudal masico) =1600 kg de Tr/mes

BWW (aguas residuales) | De proceso Fewwp (caudal volumétrico)=495000 1t de BWW /mes
De Limpieza | Fewwi(caudal volumétrico)=1195000 It de BWW /mes
Total Feww (caudal volumétrico)=1690000 It de BWW /mes

Tabla 2. 1- Cantidad de los principales Residuos producidos por Antares.
Fuente: Propia

Antes de analizar la cinética se va a profundizar en el acondicionamiento de los residuos en el
punto 2.2, para poder caracterizar correctamente a cada uno de los sustratos. El acondicionamiento
incluye dilucion, co-digestores y pretratamientos. Se evaluara la posibilidad de realizar la digestiéon
del bagazo (BSG) y de las aguas residuales totales (BWW). También se analizara si es viable utilizar
la levadura excedente (Tr) como co-digestor para mejorar la relacién C:N, esto sera analizado en el
punto 2.2.2.

Luego en el punto 2.3 de este capitulo se analizaran dos modelos cinéticos, ya que se va a
trabajar con dos sustratos diferentes: el bagazo cervecero BSG y las aguas residuales BWW.

- Para el Bagazo de Cerveza (BSG) se utiliza el modelo: Process Kinetics and Digestion
Efficiency of Anaerobic Batch Fermentation of Brewer’s Spent Grains (BSG) F. C.
Ezeonu” & A. N. C. Okakay, 1994.

- Paralas Aguas Residuales Cerveceras (BWW) se usa el modelo: Anaerobic
Digestion Model to Enhance Treatment of Brewery Wastewater for Biogas Production
Using UASB Reactor; Enitan, Adeyemo, Swalaha, Bux. (2015).

La digestidn se realizara en dos etapas para evitar inhibiciones, el disefio esta basado en el
estudio: Biogas production from brewery spent grains a monosustrate in a two-stage. (Panjicko,
2017); Se profundizara sobre el disefio del sistema de digestion en el capitulos 5. En este capitulo y
a modo de introduccion se detalla como seria cada etapa y con qué sustrato:

- Una primera etapa serd un reactor de sélidos SS-AD en donde se efectuara
principalmente la Hidrélisis, Acidogénesis y Acetogénesis; y el sustrato utilizado
serd el Bagazo de cerveza (BSG) diluido.

- Una segunda etapa sera un reactor de flujo ascendente USAB en donde se
efectuara principalmente la Metanogénesis y como sustrato se emplearan las
aguas residuales de la cerveceria (BWW).
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Figura 2. 1- Diagrama del Sistema de Digestion Anaerdbica de dos etapas.
Fuente: Propia.

2.2, ACONDICIONAMIENTO

2.2.1. Dilucion:

El bagazo cervecero (BSG) es un residuo que se presenta con una alta humedad (75%) pero de
todas formas no estd comprendido en el rango de humedad deseada (entre el 85y el 92%). El
Bagazo debe ser diluido para establecer las condiciones ideales para el proceso de biodigestion
anaerdbica.

Para lograr la humedad deseada se debe realizar una dilucién. Considerando como premisas
del disefio la sustentabilidad y la eficacia del proceso se plantea la opcion de realizar la diluciéon con
aguas residuales de la industria (BWW), las cuales tienen carga organica considerable y ademas es
un residuo que se debe reutilizar. La proporcién de dilucién es:

Relacion de Dilucion= 1:2 (BSG: BWW)

La relacion es sugerida por el modelo: Biogas production from brewery spent grainas a
monosustrate in a two-stage process (Pajincko, 2017). Aplicando la relacién de dilucion sugerida se
obtiene una humedad de 91.66%, la cual estd comprendida dentro del rango 6ptimo.
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Figura 2. 2- Bagazo escurrido (izquierda) y diluido (derecha).
Fuente: Propia, cerveceria Siete Lobos.

Aplicando la relacién de dilucién sugerida se obtiene una humedad de 91.66%, la cual esta
comprendida dentro del rango sugerido detallado en el capitulo 1.

2.2.2.

Co-Digestor

La fermentacién, si BSG se utiliza como monosustrato, puede conducir a la inhibicién por
amoniaco por lo cual es conveniente la co-digestion. En el capitulo 1 se mencionaron en forma
general los beneficios que origina el agregado de un co-digestor a la mezcla. En este capitulo se
profundiza un poco mas en este aspecto, se elegira el codigestor adecuado para cada residuo y se
evaluard la posibilidad de utilizar como co-digestor a la levadura excedente, para continuar con el
lineamiento de disefio sustentable.

Co-digestor para Bagazo de cerveza BSG en reactor para solidos SSAD: El BSG tiene un C:N
igual a 5.9:1 segin lo detallado en la tabla 1.5, ese valor esta por debajo del rango 6ptimo
(e/ 25:1 y 30:1). Es conveniente escoger sustratos mas ricos en carbono y, segun lo
observado en la tabla 2.2 donde se comparan algunos posibles sustratos, una buena opcion
es el estiércol bobino.

Co-digestor para BSG= estiércol bobino

Co-digestor para Aguas Residuales BWW en reactor de flujo ascendente USAB: El desecho de
levadura de la cerveceria es un residuo que contiene altas cantidades de materia organica
biodegradable, con un potencial considerable para la produccion de energia mediante la
conversion a biogas. Seguin lo estudiado por Bocher, (2008), la digestion de la levadura
excedente en digestores anaerdbicos existentes para el tratamiento de aguas residuales
(BWW) permitiria aprovechar su potencial energético, la levadura excedente podria ser
digerida junto con otros residuos de la cerveceria, como pequeias particulas
hemiceluldsicas y lodo, en reactores de baja tasa. La tecnologia USAB es la mas eficaz para
tratar a las aguas residuales que contienen compuestos fenélicos téxicos (Scully 2007) y es
capaz de resistir inhibiciones del amonio (Yenigun 2013). Ademas, la viabilidad del proceso
de co-digestion entre la levadura de cerveza y las aguas residuales de la cerveceria se
estudié por K. Neira y D. Jeison, 2010, los resultados mostraron que la co-digestion de
levadura y aguas residuales de cerveceria es factible, ya que no se observaron efectos
negativos de la digestion conjunta. Los resultados anteriores indicaron una potencial
conversion de demanda quimica de Oxigeno (DQO) al metano llegando cerca del 95%. La
codigestion también proporciona dilucion para posibles compuestos toxicos, lo que mejora
el rendimiento de biogas y la cinética de la digestion. El reactor USAB, a diferencia del SSAD,
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puede tener una digestion exitosa si se selecciona como co-sustrato del BWW a la levadura
de descarte (Tr).

Co-digestor para BWW= levadura de descarte (Tr)

Estiércol licuado Estiércol Pollo | Levadura excedente
Bovino de la cerveceria
Humedad 65% (1) 20.1% 2 68% (23)
Nitr()geno Total 1.61% 21 2.76% (22) 1.349% (23)
Carbono Orgénico 46.8% (21 32.3% (22) 14.85% (23)
C:N 29:1 2D 12.3:122) 11.08:1 23)
Ph 7.8 (21) 7.5 @22) 3.97 24
COD 350 g/kg 29 316 g/kg 25
VS 308 g VS/kg 177 g VS/1 28)
densidad 1040 kg/m3 29) 948.76 kg/m3 (27)

Tabla 2. 2- Caracterizacion fisico-quimica para posibles co-digestores.

Fuente: 1) Rodriguez Venandy, 2012; 22 Tortosa, 2013; (23) Capurro Navarro, 2018, (24) Nadia de la torre, 2008, 25) Oliveira
(2017), @6)Ramirez, 2005, 27 A.Picado, (28) Zupancic, (29 Parera.

2.2.3. Pretratamiento del BSG

En el capitulo 1 a modo de introduccion se habl6 de los beneficios de realizar un
pretratamiento sobre el bagazo. El pretratamiento es necesario debido a que el bagazo esta
compuesto en gran parte de celulosa, hemicelulosa y lignina, los cuales son compuestos dificiles de
degradar anaerdébicamente.

Varios estudios se han centrado en la mejora de la digestibilidad de biomasa lignocelulésica a
través de pre-tratamientos fisicos, quimicos, biolégicos e hibridos.

En el disefio que se lleva a cabo en esta tesis se plantea realizar un tratamiento termoquimico
basado en el estudio de Mario Panjicko, Gregor Drago Zupan y Bruno Zeli (2015), titulado: La
biodegradacién anaerébica utilizando bagazo cervecero crudo y pre-tratado utilizando la digestion
anaerobia. El pretratamiento del BSG es el siguiente:

e se mezclé con BWW en la proporcion de 1: 2 para lograr un manejo hidraulico adecuado
e sele afiadieron 20 ml HCl/kg sustrato para alcanzar el valor de pH igual a 2
e lamezcla de BSG-BWW se traté térmicamente en un tiempo de 2 horas a 70 °C.

El estudio se realiz6 a varias temperaturas siendo 70°C la temperatura mas baja (minimas
necesidades de energia) en los que se obtuvieron resultados razonablemente buenos. Con el pre-
tratamiento a 70°C se obtiene un potencial de entre de 115y 120 It de CH4/ kg de BSG siendo que
con el BSG sin pretratar el potencial es igual a 105 It de CH4/ kg de BSG (Panjicko, 2015).

Por otro lado, se analiza si es conveniente que el codigestor también sea pretratado junto con el
bagazo. Se van a utilizar como co-digestores purines. Como purines se considera a cualquier
residuo de origen organico como por ejemplo aguas residuales, restos de vegetales, cosechas,
semillas, restos de animales muertos, excrementos, etc. Los purines tienen baja biodegradabilidad,
ésta hace que la hidrolisis sea también la etapa limitante de su digestion y su hidroélisis puede ser
mejorada mediante algunos pretratamientos térmicos. Por lo anteriormente detallado se determina
que el co-digestor también sea pretratado térmicamente con el bagazo.
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2.3. MODELOS CINETICOS

2.3.1. Modelo para las aguas residuales (BWW)

En este estudio se desarroll6 un modelo sobre la base de principios de balance de masa para
predecir y aumentar la tasa de producciéon de metano en un reactor UASB durante la fermentacion
anaerobica de aguas residuales de la cerveceria (BWW). El modelo fue desarrollado por Enitan,
Adeyemo, Swalaha, Bux. (2015); titulado: Anaerobic Digestion Model to Enhance Treatment of
Brewery Wastewater for Biogas Production Using UASB Reactor.

Los coeficientes del modelo se determinaron utilizando los datos recogidos de un reactor a gran
escala. Los resultados mostraron su aplicabilidad para predecir el metano generado durante la
digestion anaerobica de las aguas residuales de la cerveceria (Enitan, 2015). Las ecuaciones que
rigen el proceso se obtienen a partir del balance de masa del sustrato y la concentracion de
biomasa en el compartimiento del reactor. El modelo sigue la cinética de Monod. El principio del
proceso se basa en las ecuaciones de Chem-Hashim modificadas, en las que la concentracion de
biomasa en el sistema depende del crecimiento y la velocidad de descomposicién de los
microorganismos en condiciones estables para un flujo intermitente de materia organica en la
unidad de tratamiento bioldgico.

1. Descripcion del reactor utilizado en el modelo y condiciones de la muestra BWW.

El modelo utilizado se denomina Modelo de Generacion de Metano Modificado y se aplica a un
reactor UASB con las siguientes suposiciones:

1. El reactor UASB fue tratado como un solo compartimento.
2. Se considerd como un sistema completamente mezclado con flujo de influente continuo en el
reactor y sin retorno de solidos microbianos al reactor (no se recicla).

3. El sustrato era una sola sustancia biodegradable
4. Los consumidores de sustrato se distribuyeron uniformemente en el reactor.
5. La operacion del reactor esta en estado estable.

La prediccion del rendimiento del reactor anaerébico a escala industrial basado en la tecnologia
UASB en el tratamiento de aguas residuales de la cerveceria depende de los valores estimados de
parametros tales como K, pumax, Kd, Y y Bo. A menudo, los valores cinéticos estimados a partir de
datos a escala de laboratorio son inadecuados para describir el rendimiento real de la planta. Por lo
tanto, en este modelo, se determinaron estos parametros a partir de datos reales de una planta de
tratamiento a gran escala. Los parametros obtenidos son:

Parametro Valor Unidad
Mmax 0.117 dia 1

K 0.046 g/g

Kd 0.083 dia -1

Bo 0.516 It CHa/ g COD
Y 0.357 g/g

Tabla 2. 3- Parametros del modelo para el BWW.

Fuente: Enitan, 2015.




Abreviaciones:

e pmax: tasa maxima de crecimiento de microorganismos cuando el sustrato se utiliza a su velocidad
maxima [1/dia].

e K: constante cinética de primer orden [g/g COD].

e Kd: coeficiente de descomposicion enddgeno [1/dia].

e Bo: Maximo coeficiente de rendimiento de metano en condiciones normales de temperatura y
presidn por gramo de sustrato agregado para la utilizacién completa del sustrato o en un tiempo de
retencion hidraulica infinita [t CH4/g COD].

e B:Volumen real de metano producido en el reactor [It CH4/g COD].

Y: Coeficiente de rendimiento de crecimiento [g/g].

COD: demanda quimica de oxigeno.

UASB: Digestor de lecho anaerobio con flujo ascendente

TRH: tiempo de retencion hidraulica [dia].

MMGM: Modelo de Generacién de Metano Modificado.

DBO: Demanda biolégica de oxigeno.

TSS: Sélidos suspendidos totales.

T: Temperatura del reactor [°C]

Si: concentracion del sustrato de entrada [g COD/It].

t: tiempo [dias]

Yv: velocidad volumétrica de produccion de metano [ItCH4/1t.dia].

2. Ecuaciones

El modelo indica que la produccién de metano llamada B estd representada por la siguiente
ecuacion:

K

pumax.TRH
Kd. TRH + 1
Ecuacion 2.1

B(TRH) = Bo.|1—

+(K—-1)

La ecuacion (2.2) describe la velocidad de salida del metano teérico por unidad de volumen de

reactor:
Yo(TRH) = Bo.Si : K
v TTRH | T (0013T_0.129)TRH _ o
Kd.TRH + 1
Ecuacion 2. 2
3. Temperatura

Se varia la Temperatura en la ecuacion 2.2 escogiendo temperaturas que estén ubicadas dentro
del rango 6ptimo mesofilico de digestion (26, 28, 30 y 32 °C) y se realiza el siguiente grafico
comparativo:
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Grafico 2. 1- Comparacion de la velocidad de produccion de metano (Yv) [It de CH,/1t ST.dia] a distintas
temperaturas a lo largo del tiempo (TRH).
Fuente: Propia.

A medida que aumenta la temperatura, aumenta la velocidad de crecimiento de los
microorganismos y se acelera el proceso de digestion, dando lugar a mayores producciones de
biogas en tiempo menor. Como se detall6 en el capitulo 1 si se aumenta la temperatura la ventaja es
que aumenta la velocidad del proceso, la desventaja es que el régimen suele ser mas inestable a
cualquier cambio de las condiciones de operaciéon y presenta ademas mayores problemas de
inhibiciéon del proceso por la mayor toxicidad de determinados compuestos a elevadas
temperaturas. Teniendo en cuenta lo anterior se escoge trabajar a 32°C que seria una temperatura
ubicada dentro del rango 6ptimo mesofilico, debido a que el régimen mesofilico es un régimen
estable, ademas en el modelo estudiado (Enitan, 2015) se analiz6 el efecto de la temperatura
operativa (28<T<32 ° C) sobre la tasa de producciéon de metano volumétrico (Yv). La tasa de
metano volumétrica predicha a 32 ° C fue superior a la de otras temperaturas.

T USAB=32°C
4, Tiempo de retencion Hidraulico
Se realiza un grafico de la velocidad de produccion de metano a 32°C vs el tiempo de residencia

para elegir un tiempo de residencia 6ptimo.

=

=
T
|

0 I I
0 10 20 30

TRH

Grafico 2.2- Velocidad volumétrica de produccion de metano Yv [It de CH,/1t ST .dia] vs TRH (dias) a partir
del sustrato BWW y levadura excedente.
Fuente: propia
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Grafico 2. 3- Yv (It de CH4/1t ST. dia) vs TRH (dias). Localizacién de la velocidad de produccién de metano
maxima
Fuente: Propia
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Grafico 2. 4- B (Itde CH4/gr de COD) vs t (dias). Localizacién del tiempo hasta el cual la reaccién produce
biogas de forma considerable.
Fuente: Propia

Se puede observar en los tres gréaficos anteriores que la produccion de metano comienza a partir de
los 5 dias, antes de ese plazo la digestion aun se encontraba en la etapa de hidrolisis en la que no se
obtiene metano en cambio se obtienen otros productos intermedios. A los 8 dias la velocidad de
produccion de biogas disminuye considerablemente (grafico 2.4). La velocidad maxima se encuentra a los
6 dias (gréafico 2.3). Se eligen 8 dias como tiempo de retencién en lugar de 6 dias porque se considera que
entre los 6 y los 8 el sustrato continda produciendo una cantidad considerable de biogas aunque su
velocidad este decayendo.

TRH USAB-= 8 dias

5. Produccion de Biogas a partir de BWW:

Con el TRH hallado para el USAB y con las ecuaciones 2.1 y 2.2 se procede a calcular el caudal
de metano. A continuacién se describen algunos datos y ecuaciones:

BWW
VARIABLE VALOR REFERENCIA
Faz Faz (BWW que ingresa al USAB)= Fa2-Feww -Fa1
53000 1t BWW/dia
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(Caudal volumétrico de aguas
residuales que ingresa a

Feww (aguas totales) - 1690000 It
BWW/mes - 56333.3 It BWW/dia (2-7)

Tabla 2.1

USAB) Fa1 (aguas para diluir BSG)=3333.33 Relacion de dilucion 1:2
It/dia (BSG:BWW)
Siendo: Qpsc=50000
kg/mes=1666.66 kg/dia
FTr FTr=56.26 It Tr/dia FTr=QTr/pTr

(Caudal volumétrico de
levadura residual)

Qm=1600 kg/mes

Tabla 2.1

pr= 0.948 kg/ /It

Tabla 2.2

FUSAB
(Caudal volumétrico de
sustrato que ingresa a USAB)

Fusag-=53056.26 1t ST/dia

Fusa=Fa2 +Fr;

Siusas Si _ Sisww-Fyo + SirpTr. Frr) | 8.509 g COD/It ST
(concentracién del sustrato usas Fu, + Fry
total) Sigww-8.2 g COD/It BWW(9) Tabla 1.5
. g COD
SlTr = 316 ﬁ
TRH ysag 8 dias
(Tiempo de residencia)
B(8) Grafico 2.4 0.46 It CH,/g COD.dia
(Produccion de metano a 8
dias)
B8 Considerando que el reactor esta 3.68 It CH,/g COD
(Produccién de metano en 8 | en estado estacionario y su
dias) velocidad de produccidn diaria es
B(8)
Fona Fena = B8.Siysas- Fusap 1661357 It CH,/dia

Poiogas (densidad del biogas)

PBroGAs

_Tatm.(0.66. Mcy, + 0.31. Mco, + 0.0

R.(32 + 273)°K

1.001 g biogas/It biogas

QB1ysae (Caudal masico de 0B1 _ Priocas- Fena 2524.94 kg biogas/dfa
biogas) UsAB ™ 6591t CH4 1000 g
100 It biogads®™ 1kg
Tusas (Temperatura del USAB) | Grafico 2.1 32°C

Tabla 2. 4-
Fuente: propia

Valores obtenidos en el reactor USAB.

(27 El caudal Feww se obtiene considerando que el mes tiene 30 dias.

(28) Se calcula FA1 a partir de los datos de la tabla 2.7 considerando que la densidad de las aguas residuales es 1 kg/I], tabla 1.5.

(29) La bibliografia no indica si las BWW corresponden solo a aguas de limpieza o son de limpieza y proceso, se asume que los datos
incluyen a las dos corrientes.

(2.10) Para el calculo de B8 se considera que el reactor estd operando en estado estacionario. Se multiplico el B(8) obtenido del grafico
2.4 por los 8 dias

QB1ysap =2524.94 kg biogds/dia

6. Composicién del biogas:

COMPOSICION BIOGAS

CH4 (%V/V) 65.9

COz (%V/V) 30.7

N2 (%V/V) 3.4

Tabla 2. 5. - Composicion del biogas obtenido en un reactor UASB a gran escala que trata las aguas residuales
de una cerveceria (BWW).
Fuente: Enitan, 2015.

7. Similitudes y Diferencias
37



Las similitudes que tiene este modelo con este trabajo:
- El estudio se hizo en un reactor USAB de gran escala
- El reactor se trata como un solo compartimiento

Las diferencias que tiene este modelo con este trabajo:
- El sistema tiene reciclo con otro biodigestor (SSAD)

Las diferencias se plantean para obtener una mayor produccién de biogas que la calculada.

2.3.2. Modelo para el Bagazo de cerveza (BSG)

La cinética del proceso de la digestion anaerdbica del bagazo cervecero (BSG) revela que la
biometanizacion es esencialmente una reaccién de primer orden, interrumpido intermitentemente
por reacciones de orden mixto. Una celulosa con una eficiencia aparente de degradacién de
aproximadamente 60% y una eficiencia de degradacion de lignina de alrededor del 40%. El modelo
utilizado para analizar la digestion del BSG es realzado por F. C. Ezeonu” & A. N. C. Okakay (1994);
titulado: “Process Kinetics and Digestion Efficiency of Anaerobic Batch Fermentation of Brewer’s
Spent Grains (BSG)”.

1. Descripcion del reactor utilizado y condiciones de 1a muestra de BSG.

El BSG estudiado fue obtenido de Premier Breweries plc, Onitsha. La digestion se llevo a cabo a
pequeiia escala bajo condiciones controladas y reproducibles en un matraz de 1000 ml. Una masa
de 20 g de excrementos de pollo fue afiadido a 100 g de gramos de bagazo en 1000 ml (1: 5,p /p) ¥
se homogeneizaron con 800 ml de agua precalentada (37 ° C). Esto fue perfectamente mezclado
para asegurar la formacion de una mezcla homogénea. La fermentacion fue iniciada inoculando la
mezcla con 20 ml de estiércol de vaca.

Parametro Valor
K (constante) 0.56
Jm (tiempo minimo) 7 dias
Bo (produccién maxima) 0.03 1t CH4/gVS

Tabla 2. 6- Parametros del modelo.
Fuente: Ezeonu, 1996.

2. Ecuaciones

Los rendimientos y las tasas de metano que son producidos en una digestiéon microbiana se
espera que respondan de acuerdo a la cinética simple desarrollada por Monod. Para calcular la
produccién de CHs se utilizan la siguiente ecuacion (2.3) desarrollada con el modelo de Ken y
Hashimoto:

YoTRH) = 2050 [ 4 K
v(TRH) = o TRH _ 1
Jin

Ecuacion 2. 3

38



Yv(TRH).TRH

So
Ecuacién 2. 4

B(TRH) =

Siendo:
- S:esunaconcentracidn de sélido volatil (g VS/kg).
- So: esla concentracidn de sélidos volatiles inicial (g VS/kg).
- K:constante cinética
- TRH: tiempo de retencién (dias)
- Jm :esel tiempo minimo de retencién (dias)
- Yv:velocidad de producciéon de metano a la salida del reactor (It CHs/kg.dia)
- Bo:eslaproduccion de CHymaxima (It CH4/g VS)

3. Temperatura

El modelo (Ezeonu, 1994) se basa en un estudio empirico donde las fluctuaciones de

temperatura en la digestion oscilaron entre 28 y 33 ° C. El modelo no indica la funcionalidad de la
velocidad de produccién con respecto a la temperatura pero se lo considera andlogo al modelo del

BWW, por lo que se supone que K debe incluir dicha funcionalidad. A mayor temperatura K deberia

disminuir.
Para el disefio del reactor se adoptara una temperatura de trabajo igual a 32°C para que
ambos reactores trabajen en condiciones similares.

T SSAD=32°C

4, Tiempo de Retencion Hidraulico

Se grafica la velocidad de produccién de metano CH4a la salida del reactor en funcién del
tiempo de residencia:

0.1 T T T T

Valor X 14.856 Copiar X
Valor Y 0.00075783 Copiar Y

0.08F ; n

T+(TRE)
0.041 n Trazar puntos de datos Cerrar
0.02F | —

|} ________ L e | e doo oo
20 40 60 30 100
TEH

Grafico 2. 5. - Velocidad de produccion de metano (It de CHs/kg ST.dia) (219 vs TRH (dias) a partir de BSG
diluido y codigestor. Localizacién del tiempo inicial de produccion de metano.

Fuente: Propia
(2-10) kg ST son los kg de sustratos totales, es decir del bagazo diluido con codigestor.
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0.1 T T T T

Valor X 22.633 Copiar X

0.08
Valor ¥ 0.080415 Copiar Y
Yo(TRH)
0.04r 7 Trazar puntos de datos Cerrar
0.02f ; -

20 40 60 30 100
TRH

Grafico 2. 6. - Velocidad de producciéon de metano (It de CH4/kgST.dia) vs TRH (dias) a partir de BSG diluido y
codigestor. Localizacién de la velocidad de produccion de metano maxima.
Fuente: Propia

Valor X |41 | Copiar X
valor Y | 0.02609 | | Copiar Y
0.02
Valor ¥2 | | | Copiar Y2
EI(TEH)
0.01 Trazar puntos de datos Cerrar
0

Grafico 2. 7- Produccion de metano (1t CH4/gVS) vs TRH (dias) a partir del sustrato BSG diluido y codigestor.
Fuente: Propia

Se observa en el grafico 2.5 que la reaccién que produce el metano no comienza
instantaneamente sino que tiene una demora de alrededor de 14 dias, luego en el grafico 2.6 se
muestra que la velocidad de produccién maxima se obtiene a los 22 dias y luego comienza a
declinar. Segun el grafico 2.7 se puede considerar que hasta los 40 dias la velocidad de produccién
es considerable.

TRH SSAD=40 dias

5. Produccion de Biogas en reactor SSAD:

Con el TRH hallado y con las ecuaciones 2.3 y 2.4 se procede a calcular el caudal de metano. A
continuacidn se describen los datos utilizados para obtener la produccién de biogas:
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SSAD

VARIABLE VALOR FORMULA O REFERENCIA
Qr1 Qr1-1666.67 kg BSG/dia (27) Tabla 2.1
( caudal masico bagazo)
Qcp Qcp =333.32 kg CD/dia 20% de BSG, Ezeonu 1996.
(caudal mésico co-digestor)
Qa1 Qa1 =3333.34 kg BWW/dia Relacién 1:2
(caudal masico agua para
dilucién)
Qssap Qssap =5333.3 kg ST/dia Qssap =Qr1+Qcp+Qa1
(caudal masico de sustrato que
ingresa al SSAD)
Socp (sdlidos volatiles) Socp =308 gr VS/kg CD Tabla 2.2
Sopsc =229.9 gr VS/kg BSG Tabla 1.5

SoBsc (sdlidos volatiles)

Sosww (sdlidos volatiles)

Sopww =0.151 g VS/kg BWW

Sossap(sdlidos volatiles)

Sossap =91.18 g VS/kg ST

S0ssap
_ Qp1.50ps6 + QcpSocp + Qa1S0pww

Qr1 + Qcp + Qax

TRHssap (Tiempo de residencia)

TRHssap =40 dias

Grafico 2.7

B(40) (Produccion de metano en el
dia 40)

B(40) =0.026 It CH,/g VS.dias

Grafico 2.7

B40 (Produccion de metano en
40 dias)

B40=1.04 It CH4/g VS de ST

B40=B(40).TRH

QB1ssap (caudal mésico de
biogas)

QB1ssap =766.9 kg biogas/dia

0B1 _ Psrogas- B40.50554p Qssap
SsAD = 65.9 1000 g

100" 1kg

Tssap (Temperatura del reactor
SS-AD)

Tss.ap=32°C

Ezeonu, 1996.

Tabla 2. 7-
Fuente: Propia

Valores obtenidos para el reactor SSAD.

QB1gs,, =766.9 kg biogds/dia

6. Composicion del Biogas

En el modelo cinético del bagazo se realiza un analisis gasométrico que indica que el biogas
esta compuesto por un 66% de metano, y luego el modelo aclara que los otros componentes son
CO2 y trazas pero no especifica ni cantidades ni a que compuestos denominan trazas. Se decide
tomar como composicion final la misma que se obtiene de la digestion anaerdbica de las aguas
residuales (BWW) de la cerveceria (Enitam, 2015) ya que el porcentaje de metano en ambos casos
es practicamente idéntico.
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7. Similitudes y Diferencias

Las similitudes que tiene este modelo con este trabajo:

- El sustrato es el mismo
- Ambos incluyen co-digestor en proporciones idénticas
- Ambos plantean dilucién del bagazo

Las diferencias que tiene este trabajo respecto al modelo:
- El sistema tiene reciclo con otro Reactor (USAB)
- Se planea incorporar otro co-digestor mas conveniente
- Se realiza pretratamiento termoquimico al bagazo y al co-digestor
- La dilucién en el modelo se realiza con agua de red y en el trabajo con BWW
- La dilucion en el modelo se realiza en una proporcién mayor que la sugerida por bibliografia, en
este trabajo se elije la cantidad adecuada segun lo detallado en el capitulo 1.

Las diferencias se aplican para obtener una mayor produccién de biogas que la calculada por el
modelo.

2.3.3. Produccion de Biogas del sistema

1. Produccion TOTAL

La produccidn total de biogas es:
QB1=QB1ysss +QB1ssap
QB1 (caudal mdsico)=3291.84 kg biogds/dia

FB1 (volumétrico)= 98656.6 m’ biogds/mes

Se consulto al Ingeniero Manuel Nufiez empleado de la Cerveceria Antares cual es el caudal
volumétrico de gas utilizado por la planta en relacién al volumen de produccién. El informé que
utilizan 0.05 m3 de gas natural por litro de cerveza producido.

Teniendo en cuenta que la planta produce como maximo 250000 litros de cerveza mensuales,
la planta utilizara 12500 m3 de gas natural por mes.

La planta de tratamiento de bagazo que se disefia en esta tesis produciria 98656.6 m3 de biogas
mensuales, dicho valor esta comprendido por un 65.9% de metano, lo que equivaldria a 65014.71
m3 de CH4, volumen que supera el necesario para la elaboracion de cerveza. En los préoximos
capitulos se evaluara también el gasto energético que la propia planta de biogas va a generar y
también esa cantidad deberia estar abarcada por la produccién de la planta.

2. Produccion de cada digestor: Comparaciones

Se observa que la produccion de biogas es menor en el SSAD que el USAB, siendo que en el
primero se metaboliza el BSG, el cual tiene un COD superior al de las BWW, ésto se explica por los
siguientes motivos:

e Elvolumen que ingresa al reactor USAB (53056 It/dia) es mucho mayor que el que ingresa
al SSAD (5333 kg/dia).
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e Del volumen que ingresa al SSAD sélo 1666.66 kg/dia corresponden al bagazo, en su mayor
parte este volumen también es agua residual que se agrego para la dilucién.

e Al USAB ingresa levadura residual, la cual aumenta su COD.

e Se estima que el rendimiento del reactor SSAD es muy inferior al del reactor USAB ya que el
SSAD es un reactor de primera generacion en el cual el contacto entre las bacterias y los
sustratos es minima.

e Seestima que el rendimiento del SSAD es bajo respecto al de las aguas residuales debido a
que el bagazo es un sustrato de dificil acceso por las bacterias por sus altos contenidos de
celulosa, lignina y hemicelulosa.

e Puede que alguno de los modelos cinéticos o ambos no sea demasiado exacto.

La Tasa de Produccidén de biogas es:

(gB7agis. 1000)
pbiogas. 1000
QsT

Ecuaciéon 2.5

Tasa =

Tasa de Produccion ss,,=0.144 m® biogds/ kg ST.
Tasa de Produccion ,s,5=0.0475 m’ biogds/ kg ST.

Se puede observar al comparar las tasas que si bien el volumen de biogas obtenido en el
reactor USAB es mayor al obtenido por el SSAD, la tasa de produccién es notablemente menor.

Por otro lado se considera que el caudal de biogas real obtenido por la planta a disefiar sera
mayor al tedrico calculado con los modelos en este capitulo debido a que se realizaron mejoras
sobre las condiciones de los modelos. Algunas son:

e se pretende realizar un pretratamiento termoquimico a los sustratos y asi permitir un
mejor acceso a las bacterias.

e ladigestion se pretende realizar en dos etapas (se desarrollara en los siguientes
capitulos)

e serecirculara biomasa (se desarrollara en los siguientes capitulos)

Se plantea como premisa de disefio realizar una planta sustentable en donde todos los
residuos, o al menos la mayor parte, sean aprovechados para producir energia. Siguiendo con esta
tendencia se pretende también valorizar al propio residuo descartado del proceso de digestion
anaerobica llamado digestato, en los proximos capitulos se analizaran sus caracteristicas
agrondmicas (contenido en nitrégeno, fésforo, potasio y otros micronutrientes) y como
acondicionarlo para que sirva como enmienda nutritiva del suelo.
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3. ANALISIS DE EQUILIBRIO DE FASES

3.1. PURIFICACION DE BIOGAS

El biogas es un combustible que se produce a partir de la degradacién anaerdbica de
residuos organicos proveniente de diferentes fuentes. En esta tesis el biogas que se produce a partir
de la digestién anaerobia de residuos cerveceros tiene una composiciéon de porcentajes molares de
65.9% de metano (CH4), 30.7% de didxido de carbono (CO2) Y 3.4% de nitrogeno (Nz), tal como fue
detallado en el capitulo 2.

Los compuestos diferentes al metano resultan perjudiciales para los equipos que utilizan biogas,

causando problemas de corrosion, o simplemente disminuyendo la eficiencia del equipo. Ademas,
dependiendo de la procedencia, algunos de los compuestos presentes en el biogas son nocivos para
la salud de las personas. Para una mejor utilizacidn del biogas es por lo tanto conveniente
purificarlo separando el metano de los otros compuestos. Las ventajas de utilizar biogas purificado
como combustible son varias. Por un lado se solucionan los problemas relacionados con la
contaminacion de los diferentes tipos de desperdicios bioldgicos, y se contribuye a disminuir el
calentamiento global al reducir el consumo de hidrocarburos y aprovechar el metano eliminado por
los desperdicios.

El objetivo de este capitulo es analizar los equilibrios liquido vapor de los compuestos que se
deben separar del metano para la purificacion del biogas. Para el analisis se utilizan programas de
simulacion, los resultados proporcionaran herramientas para elegir el proceso adecuado de
purificacion.

3.1.1. Componentes criticos del Biogas
Cuando se analizan los métodos actualmente disponibles para purificar el biogas uno de los

principales aspectos a tener en cuenta a la hora de elegir el proceso adecuado son los niveles de
purificacién que se desea alcanzar, que dependeran del uso final que se le dara al mismo.

Componente Contenidos maximos

CO; 2% molar G-1)

H20 65 mg/m?3

Total de inertes (N2+CO2) 4 % molar -2)

SH- 3 mg/m3

Azufre entero 15 mg/m3

Hidrocarburos condensables -4°C @ 5.500 kPa Abs.

0 0.2 % molar

Poder calérico superior Min. 8850 kcal/m3. Max. 10.200 kcal/m3

Temperatura 50°C

Otras consideraciones Libre de arenas, polvos, gomas; aceites, glicoles y otras
impurezas indeseables.

Notas: Condiciones de referencia: 15°Cy 101.325 kPa abs.

(3-1) Este valor limite podra ser superado con acuerdo del Transportista, no pudiendo ser en ningtin caso superior a 2.5% molar.

(32) Este valor limite podra ser superado con acuerdo del Transportista no pudiendo ser en ningtn caso superior a 4.5% molar.

Tabla 3. 1- Especificaciones de calidad del gas natural en Argentina.
Fuente: ENARGAS (2008).
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En la Tabla 3.1 se detallan los niveles de calidad de gas natural requeridos segun el Ente
Nacional Regulador del Gas de Argentina.

Para lograr inyectar en la red de gas al biogas obtenido de los residuos cerveceros, debemos
realizar una purificaciéon del mismo. Los componentes a reducir son el CO2 y N2. En este capitulo se
centrara la atencion en el andlisis de la separacion del CH4 respecto al CO2 que es el contaminante
de mayor proporcion. Posteriormente en el capitulo 6 se analizara la reduccion del Nz, el cual no
puede ser separado mediante absorcion, y por lo tanto se empleara un Tanque Flash con el objetivo
de eliminarlo.

3.1.2. Eliminacion de CO:

El CO2 es el principal componente que es necesario remover del biogas ya que se encuentra
en mayores proporciones, por lo que su remocién incrementa el poder calorifico del biogas
convirtiéndolo en un equivalente al gas natural. Sin embargo, es importante tener en cuenta,
cuando se aplican las distintas tecnologias de valoracién, que las pérdidas de metano deben ser
minimizadas no solo para aprovechar sus propiedades combustibles, sino para evitar que
contribuya al calentamiento global. Por lo tanto, si se desea valorizar el biogas para su
aprovechamiento como combustible, es necesario centrarse en la remocion del CO2 como principal
componente.

Actualmente existe una gran variedad de procesos que estan siendo utilizados para la
eliminacién de CO; presente en el gas natural. Los mecanismos implicados en lograr la separaciéon
selectiva pueden incluir la absorcién fisica o quimica, la adsorcién sobre una superficie sélida, la
separaciéon por membrana, la separacidon criogénica o biologica y la conversién quimica. A
continuacién se presenta una breve descripcidn de estas tecnologias que se utilizan también en la
remocion de las impurezas presentes en el biogas.

1. Adsorcion en una superficie sélida

Los procesos de adsorcion involucran la transferencia de soluto en la corriente de gas a una
superficie de un material sélido, que se concentra principalmente como resultado de las fuerzas
fisicas de Van der Walls. Los adsorbentes comerciales son generalmente sélidos granulares con
grandes areas superficiales por unidad de volumen. A partir de una buena eleccion del adsorbente,
el proceso puede remover CO2 y N2 desde el biogas. La adsorcién normalmente se lleva a cabo a alta
temperatura y presion. Tiene una buena capacidad para remover la humedad, tiene un disefio
simple y es facil de operar. Pero es un proceso costoso, con altas caidas de presion y altos
requerimientos de calor.

2. Separacion por membrana

El principio de esta técnica es que algunos componentes del biogds pueden ser
transportados a través de una membrana delgada (menor a 1 mm) mientras que otros son
retenidos. El transporte de cada componente se debe a la diferencia de presiéon parcial sobre la
membrana y depende ampliamente de la permeabilidad del componente en el material de la
membrana. Para alta purificacién de metano, la permeabilidad debe ser alta. Una sola unidad no
puede proporcionar una completa separacion de metano y didxido de carbono y tipicamente la baja
presion del gas de salida (di6xido de carbono enriquecido) puede contener 12% v/v de metano. El
producto de gas contiene alrededor de 88% v/v de metano. Sin embargo, los procesos de
separacion multietapas puede lograr 98% v/v aunque la presidon necesaria para esta operacion
puede ser tan alta como 4 MPa. La membrana sélida construida a partir de polimetros de celulosa-
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acetato tiene una permeabilidad para el CO; y el N2 de 20 y 60 veces, respectivamente, superiores al
CHa.

3. Separacion criogénica

La temperatura de ebullicién a presion atmosférica del CH4 es de -160 2C, la del COz es de

-78 2Cy la del N2 es -195.8°C. Esto significa que se puede separar el CO2 y el N2 del metano en forma
de liquido, enfriando la mezcla gaseosa a alta presidn. En la separacion criogénica, el biogas crudo
es comprimido a aproximadamente 80 bar. La compresion se realiza en multiples etapas. El biogas
es enfriado en intercambiadores en varias etapas, en funciéon de la composicidon de partida y el
condensado es recuperado en un separador. El condensado es ademads procesado para recuperar el
metano disuelto. A partir de este proceso se obtiene metano con alta pureza. Entre las desventajas
de esta tecnologia estan el consumo elevado de energia para la refrigeracion, la necesidad de
eliminar impurezas que puedan congelarse y bloquear el equipo, asi como los elevados costes
energéticos asociados al proceso.

5. Absorcion fisica

Los métodos de absorcion fisicoquimicos se utilizan normalmente en la purificaciéon de
biogds ya que son métodos poco complejos, requieren poca infraestructura y su relacion
costo/beneficio es buena.

La absorcion con agua se utiliza porque el diéxido de carbono tiene mayor solubilidad en el

agua que el metano, dando una mayor absorcién. Suele realizarse a presiones altas ya que la
solubilidad del di6xido de carbono es muy baja y proporcional a la presiéon a la que ocurre la
separacion. En el proceso a contracorriente el biogas es presurizado y alimentado por el fondo de la
columna en contracorriente con el agua. El biogas sale con una alta pureza en metano. La ventaja de
este método es que el solvente utilizado es el agua y es amigable al ambiente. La principal
complicacidn del proceso y que genera costos extras es la presurizacion.
En los procesos de absorcién fisica se utilizan compuestos no reactivos que absorban fisicamente
los compuestos indeseados del biogas. El absorbente es luego regenerado con calor o con
despresurizacion. El solvente mas utilizado en estos procesos es el agua y en segundo lugar el
Dimetil eter de polietilenglycol (DEPG). El DEPG puede remover no solo CO; sino que también
remueve H»S y la humedad del gas.

6. Absorcion quimica

La absorcién con reaccion quimica con aminas es la separacidon que se alcanza a través de
una reaccion acido-base reversible entre el diéxido de carbono y el agente utilizado, siendo posible
la reutilizacion de este dltimo. Las desventajas asociadas a este proceso y que aumentan sus costos
de operacion son: el alto consumo de energia, la corrosion del equipo y la degradacién del solvente
en presencia de oxigeno. Ademas, la desorcién ocurre a altas temperaturas por lo que una parte del
solvente se pierde por evaporacion. Los agentes mas utilizados son alcanoaminas como
monoetanolamina (MEA) y dietanolamina (DEA).

El proceso empleado es semejante al de absorcién-desorciéon con agua. No son requeridas
altas presiones para la absorcion. Ademas, como las torres trabajan a diferentes temperaturas, es
necesario que el solvente pase por un intercambiador de calor antes de alcanzar la torre de
desorcidn (R. Maldonado, B. Acosta, ]. Osorio, D. Soto y S. Zeppieri, 2013, Seleccion y disefio de un
esquema de separacion CHs-COz de una corriente de biogas).

La reaccion global es exotérmica, por lo que es deseable mantener la temperatura tan baja
como sea posible para el proceso de absorcion. Para regenerar la amina por desorcién del CO;z son
necesarias altas temperaturas. Hay que considerar que se producen otras reacciones secundarias
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que afectan al proceso, estas son las reacciones del COz con la amina para formar compuestos no
regenerables.

Tipos de aminas:

Es muy importante poder determinar la solucién adecuada de aminas para el proceso de
purificacion de biogas, la cual variara en funcién de las condiciones de presion y temperatura y
también de los niveles de purificacién que se pretenda alcanzar.

. MEA (Monoetanolamina)

Pertenece a la familia de las alcanoaminas, también llamada 2aminoetanol o etanolamina, es
un compuesto quimico organico que es tanto una amina primaria, (debido a un grupo amino en su
molécula) como un alcohol primario (debido a un grupo hidroxilo)(De la Garza Virginia,
Simulaciéon de monoetanolamina).

Las soluciones de MEA son apreciablemente mas corrosivas que las soluciones con otras
aminas, especialmente si la concentracién de aminas excede el 20%. Debido a estos problemas de
corrosion, la carga de gas acido se debe limitar entre 0,3 - 0,35 moles de gas acido por moles de
amina en equipos de acero al carbdn. Sin embargo, siguen siendo el solvente preferido en
corrientes de gas que contienen bajas concentraciones de HzS y CO-. El bajo peso molecular de las
MEA (que resulta en una alta capacidad de la solucién a moderadas concentraciones), su alta
alcalinidad y la relativa facilidad con que se pueden regenerar las soluciones contaminadas, son
ventajas que en muchos casos contrarrestan las desventajas.

Dado el calor de reaccion de la MEA de aproximadamente 825 BTU/lb CO2, un gas de
alimentacién que contenga altas concentraciones de CO causara un alto consumo energético en el
rehervidor o una regeneracién pobre de la solucién de amina. Es importante resaltar que el calor de
reaccion de las aminas es funcién de la carga de gas acido y de otras condiciones y generalmente
varia solo entre 50 y 60 BTU/Ib en cargas de hasta 0,5 mol de gas acido/mol de amina. Por encima
de este valor de carga el calor de reaccién varia considerablemente y debe ser calculado como una
funcién de la carga.

Finalmente, la alta presion de vapor de la MEA causa pérdidas significativas por
vaporizacién, particularmente en operaciones a baja presion.

Se obtiene del 6xido de etileno y amoniaco mediante la siguiente reaccion:

C2H40 + NH3 — C2H7NO

La solucion de monoetilamina debe ser regenerada mediante calentamiento y a bajas
presiones para eliminar el CO;. La temperatura de regeneracion debe ser aproximadamente 80 °C.

La energia requerida para invertir la reacciéon de la MEA con el CO2 es muy pequefia (15-
20%) de tal forma que comparado con la cantidad de calor que se requiere para el aumento de la
temperatura de la solucion en el regenerado con el de reaccidn se observa que esta ultima energia
no es considerada representativa. Por lo que para los calculos de regeneraciéon se considera
unicamente el calor requerido para elevar la temperatura de la solucion (Pardos José, Carbon
Dioxide).

Posterior a la etapa de absorcién se realiza el proceso de regeneraciéon del solvente la cual
consiste en la reaccidon de la desorcidon del carbonato de etilamina cuya reaccién se presenta a
continuacién:

(OH-CH2-CH2-NH)2CO + @ € - OH-CH2-CH2-NH2 + CO2 + H20

. DEA (Dietanolamina)

La Dietanolamina es un compuesto quimico organico que se utiliza en disolventes,
emulsionantes y aplicaciones detergentes. Es tanto una amina secundaria como un dialcohol. Al
igual que otras aminas, la DEA actiia como una base débil. Su férmula es: C4H11NOz.
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Las soluciones acuosas de DEA se utilizaron por muchos afios en el tratamiento de gases de
refineria que normalmente contiene cantidades apreciables de COS y CS2, ademas de H»S y CO». Las
aminas secundarias son menos reactivas que las aminas primarias y los productos de reacciéon son
menos corrosivos que en el caso de la MEA. Las soluciones de DEA son normalmente utilizadas en
concentraciones entre 25 - 35 % en peso y la carga total de gas acido esta también limitada entre
0,3 - 0,35 moles de gas acido por moles de amina en equipos de acero al carbdn. El calor de reacciéon
para las DEA con CO; es de 653 BTU/Ib, que es aproximadamente 20% menos que para la MEA. Una
desventaja de las soluciones de dietanolaminas es que para recuperar la solucion contaminada
puede requerir una destilacién al vacio. Otra desventaja es que las DEA se someten a numerosas
reacciones irreversibles con el CO2, formando productos de degradacidon corrosivos, y por esta
razén, las DEA no son una buena opcién para el tratamiento de gases que contienen altas
concentraciones de COx.

2 C2H4OHNH? + H20 - (C2H4OHNH2)20H>
(C2H40HNH3)20H; + CO; - (C2H40HNH3)2C03

3.2. EQUILIBRIO GAS- LIQUIDO: en el proceso de
purificacion de Biogas.

En este punto se presenta la discusidon del equilibrio gas-liquido (solubilidad de gases)
necesario para el desarrollo del andlisis y disefio de los distintos sistemas de absorciéon-desorcion
para la purificacion de biogas

3.2.1. Modelo Termodinamico

Cualquier simulacién de un proceso requiere disponer del valor de las propiedades
fisicoquimicas y termodindmicas de las mezclas de compuestos que circulan, entre los distintos
equipos de la planta, en todas las condiciones de composicidn, presion y temperatura que puedan
llegarse a verificar en la operacion de la misma.

Para comenzar con el analisis, se debe considerar el comportamiento de los compuestos y
sus mezclas, en particular el equilibrio liquido vapor (ELV), desde un punto de vista molecular.

3.2.2. Tipos de compuestos

En la Tabla 3.2 se realiz6 una caracterizacion de los elementos presentes en porcentaje
significativo en el biogas de este estudio, para luego realizar la seleccion del modelo termodinamico.

Componentes Caracteristicas

Metano (CH4) Compuesto apolar organico.
Temperatura de fusion: -183°C
Temperatura de ebullicién:-162°C

Di6xido de carbono (CO2) Compuesto apolar organico.
Temperatura de fusion: -78°C
Temperatura de ebullicion:-57°C

Nitrogeno (Nz) Compuesto apolar
Temperatura de fusion: -195.8°C
Temperatura de ebullicién:-210°C

Tabla 3. 2 - Componentes del biogas producido por Residuos Cerveceros.

Fuente: Wikipedia (https://es.m.wikipedia.org)
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3.2.3. Seleccion y verificacion del modelo

Los Modelos Termodindmicos son desarrollos matematicos que permiten evaluar el
comportamiento termodindmico de una sustancia pura o de una mezcla bajo condiciones dadas (P,
T, polaridad, etc.).

La adecuada seleccién de las técnicas de prediccion de los modelos sera crucial para un
calculo preciso de los equipos y corrientes de la planta simulada. Solo se puede abordar el planteo
en forma general, tratando de establecer criterios de seleccidn y analisis, con un rango de validez
medianamente amplio.

1. Sistema con agua como solvente.

Carlson ha propuesto una guia para la seleccién de los paquetes de propiedades segun el
tipo de compuestos y las condiciones operativas.
Aplicando los criterios de Carlson y teniendo en cuenta las caracteristicas quimicas de los

componentes, se escogen las ecuaciones de estado de Peng-Robinson (PR), Redlich-Kwong (SRK) y
la de Lee-Kesler-Plocker (LKP).

2. Comparacion varios de modelos con datos empiricos

Se pudieron encontrar algunos coeficientes de actividad, los cuales fueron obtenidos
experimentalmente para CO2/N:y para COz/CH4 por Hailong Li en el afio 2008, dichos coeficientes
son comparados con los calculados por cada modelo con el programa UniSim ThermoWorkbench
enlatabla3.3:

Coeficientes Binarios de Coeficientes Binarios
UNISIM EXPERIMENTALES
Pares de PR LKP SRK Hailong Li, 2008
compuestos
COz/CH.4 0.1000 0.9778 0.0956 0.103
CO2/N; -0.0200 0.9326 0.0956 -0.011
CH4/N: 0.0360 1.025 0.0312

Tabla 3. 3- Comparacién de coeficientes Binarios Experimentales y obtenidos con los modelos PR, LKP y RK.
Fuente: Propia.

Comparando los coeficientes binarios de los compuestos se puede concluir que el modelo
mas representativo del equilibrio es del de PR.

2. Sistema con aminas como solvente

En el caso de la absorcion con aminas el UniSim Design R390 dispone del modelo “Amine Pkg”
para realizar los calculos térmicos.

3. Rango de aplicabilidad del paquete termodinamico

La tabla muestra las limitaciones de la solubilidad de equilibrio que deberian ser consideradas
para utilizar el paquete Amine-Pkg.
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Amina Concentracion Temperatura Presion parcial
(% en Peso) (°Q) del gas acido
(psia)
MEA 0-30 25-126.6 0.00001-300
DEA 0-50 25-126.6 0.00001-300

Tabla 3. 4- Rango de aplicabilidad del paquete de aminas.
Fuente: Aspen Hysys, Amine Property Package. OperatingConditions. Aspen Technology. Burlington US.

4. Validacion del paquete

Se comparan datos experimentales de aCO; y presion parcial del COz con los datos tedricos
obtenidos en el simulador con el paquete de aminas. Siendo:

moles de CO2
moles de amina

O(COz:

Los datos experimentales se obtienen de la investigacion de Sholeh Mamun, Roger Nilsen y
Hallvard F. Svendsen, 2005; titulado: Solubility of Carbon Dioxide in 30 mass % Monoethanolamine
and 50 mass % Methyldiethanolamine Solutions. En dicho estudio se analiza la solubilidad del CO>
en una soluciéon de MEA al 30% en peso a 120°C.
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4':' il 3
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Grafico 3. 1- PCO; (kPa) versus aCO; (mol CO2/mol MEA) teérica y experimental.
Fuente: Propia.

Se observa en el grafico 3.3 que ambas curvas tienen la misma tendencia por lo cual se
considera valido el paquete de aminas para las sustancias con las que se va a trabajar en esta tesis.

3.2.4. Analisis de equilibrios liquido vapor (ELV) de la mezcla gaseosa

Para encontrar las curvas de equilibrio se plantea en el Unisim el siguiente esquema:
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Wapor
solvente Vap

B1b 1 y V-100

ME-100

Liquido

Figura 3. 1 - Destilador Flash utilizado para hallar el equilbrio L-V
Fuente: Propia.

B1b es la corriente de biogas obtenida en el reactor USAB y Bla es la corriente de biogas
obtenida en el reactor SS-AD. Las corrientes Bla y B1b se mezclan junto a la corriente del solvente
(amina MEA, DEA o agua segun corresponda) obteniéndose la solucién 1, la cual se acondiciona
hasta lograr la temperatura y presion elegidas para la simulacién obteniendo la solucién 2.
Finalmente la solucién 2 ingresa a un separador FLASH en el cual se dividira en 2 corrientes: una de
vapor y otra de liquido.

o Eleccién del mejor solvente

A continuacidn se comparan tres solventes: agua, MEA y DEA para elegir el solvente adecuado
para efectuar la separacion.

Para lograr una absorcion 6ptima con agua se debe trabajar con un caudal grande. Las ventajas
de elegir como solvente al agua es que es mas econémico pero tiene desventajas que aumentan, en
contrapartida, su costo operativo. Manipular caudales tan elevados de agua se traduce en un alto
consumo de energia (bombeo y calefaccion de ese caudal para la desorcién y regeneracion del
solvente), otras desventajas son que se produce una alta corrosion del equipo, ademas se requiere
un mayor tamafno de absorbedor. Ademas la desorcién ocurre a altas temperaturas por lo que parte
del solvente se pierde por evaporacion.

Por otro lado el uso de aminas como absorbente permite lograr una buena separacion
utilizando menor caudal que con el agua. En el caso de la amina DEA tiene algunas desventajas,
como por ejemplo que para recuperar la soluciéon contaminada DEA se puede requerir una
destilacién al vacio, lo cual implicaria un alto costo. Ademas las DEA se someten a numerosas
reacciones irreversibles con el CO2, formando productos de degradacién corrosivos, y por esta
razén, las DEA no son una buena opciéon para el tratamiento de gases que contienen altas
concentraciones de COx.

Si bien el costo de la amina es mayor en relacién al agua, la misma puede ser regenerada luego
de su saturacion.

Respecto al andlisis de los equilibrios liquido vapor se realiza un grafico comparativo de las
curvas de equilibrio para cada uno de los tres solventes, considerando a las aminas con una
concentracion de un 10% en peso y que las condiciones de operacién simuladas son 25°Cy 101.3
kPa. Las fracciones xCO2 e yCO; se obtienen del simulador UniSim utilizando el paquete
termodinamico Peng- Robinson.
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25°C y 101,3 kPa
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xCO2

Grafico 3.2 - ELV de fracciones masicas de CO: en distintos solventes.
Fuente: Propia.

Las curvas representan el equilibrio del CO2 de las fases liquido y vapor. Todo punto por encima
de curva de equilibrio, representa un sistema en el que se realiza la transferencia del CO; desde la
fase gaseosa a la fase liquida. Se puede concluir que la absorcién mas eficiente se obtiene en la
amina MEA ya que, como se puede observar en el grafico 3.4, su curva de equilibrio esta mas
inclinada al eje de abscisas, lo que significa que hay mas puntos por arriba de la curva y, en
consecuencia, la fase liquida absorbe mas cantidad de CO-.

Por todo los motivos previamente detallados se concluye que la mejor opcion es utilizar la
amina MEA.

3.2.5. Efectos de la presion, concentracion y de la temperatura.

Se analizan los datos sobre la separacion del COz con la amina MEA:

. Temperatura: La influencia de la temperatura sobre la solubilidad viene dada por la
ley de Vant” Hoff del equilibrio mévil segun la cual, “al elevarse la temperatura del sistema
en el equilibrio se verifica que el proceso va acompafiado de absorcién de calor”. Como al
disolverse un gas en un liquido suele haber desprendimiento de calor, la solubilidad del gas
en el liquido disminuye al elevarse la temperatura tal como se puede observar en el grafico
3.5.

53



MEA : Presion constante
0,6

»

0.5 _—
0,4 f

yCo2 0,3 T=25°C, P=101.3 kPa

—=—T=30°C, P=101.3 kPa
0.2 T=35°C, P=101.3 kPa

. J

0 0,01 0,02 0,03 0,04 0,05 0,06
x €02

Grafico 3. 3- ELV de fracciones masicas de CO; en MEA a 101.3kPay distintas temperaturas.
Fuente: propia.

Se puede observar que la absorcion es favorecida a menor temperatura, a menor temperatura la
curva de equilibro se inclina acercandose al eje de las abscisas lo que equivale a una mayor
absorcion de CO2 de la fase liquida.

Por ese motivo para seleccionar la temperatura 6ptima de operacién del absorbedor se
escogera la menor temperatura posible teniendo en cuenta las limitaciones del paquete elegido y la
temperatura del biogas a la salida de los biodigestores. La temperatura mas baja que permite el
paquete Amine-Pkg es 25°C (Tabla 3.4), se escoge como temperatura de entrada para el biogas
25°C y ademas que la amina ingrese a la torre también a 25°C, ya que la temperatura de la torre
dependera mas fuertemente del solvente que del gas.

e Presion: Al incrementarse la presion, la solubilidad del gas también incrementa, pues la

presion parcial del gas aumenta, lo que promueve a que pueda pasar mas gas al liquido tal como se
evidencia en el siguiente grafico:
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Grafico 3. 4- ELV de fracciones masicas de CO; en MEA a 30°C y distintas presiones.
Fuente: propia.

Mayor presiéon da como resultado una curva de equilibrio con mayor inclinacién hacia el eje de
las abscisas, lo que significa que la absorcion de CO; por la fase liquida es mas eficiente.

Se escogera como presion de trabajo 300 kPa ya que es la presion que ofrece la relacion
adecuada costo/beneficio. A una presion superior a 300 kPa se obtiene mayor absorcidn, pero es
infima la superioridad obtenida en comparacion con la lograda trabajando a 300 kPa. Trabajar a
mas presion equivale a un mayor gasto operativo.

. Concentracion: La concentracion sugerida por el paquete de aminas seleccionado es
entre 0-30% en peso. En el grafico 3.7 se puede observar la curva de equilibrio a distintas
concentraciones de amina MEA dentro del rango mencionado anteriormente, se escoge
como concentraciéon 6ptima 30% masico ya que es representada por la curva de equilibro
mas inclinada al eje de xCO2, lo que equivale a decir que se obtiene una mejor absorcion de
parte de la fase liquida.
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3.3.

Concentracion de MEA

0,6
0,5
}< —4— 5% masico
yCO2 0,3

== 10% masico
20% masico
0,2

! / —m—30% masico
"’ /
a = T T T T T 1
a

0,02 004 006 0,08 -:I,Iil 0,12 0,14
1 C0O2
Grafico 3. 5- ELV con distintas concentraciones de amina MEA a 30°C y 300kPa.
Fuente: propia.
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2, BALANCES GLOBALES

4.1. SISTEMA DE DIGESTION ANAEROBICA

Como se menciono en el capitulo 1 la produccion de Biogas a partir de Bagazo Cervecero por
fermentacion anaerdbica puede ser eficiente sélo si se separan los pasos hidroliticos de los
metanogénicos. La digestion del bagazo en dos etapas es necesaria debido a la presencia de
productos de degradacién, tales como los compuestos fendlicos, que causan la inhibicion del
proceso. Las etapas son:

- primera etapa: es el reactor de digestion anaerobia en estado sélido (SS-AD) en donde se

produce la hidrélisis microbiolégica y la acidogénesis.

- segunda etapa: es el reactor de biomasa granular (USAB) donde se realiza principalmente

la metanogénesis.

4.1.1. DIAGRAMA DE FLUJO DE LOS DIGESTORES

Los diagramas de flujo son importantes porque facilitan la manera de representar visualmente
el proceso paso a paso.

En el capitulo 5 se tratara en detalle el disefio de los reactores y se justificara su eleccién. En
este capitulo sélo se profundizara en especificar las corrientes principales definidas en un diagrama
de bloques y su composiciéon, pero para poder dividir la planta en bloques es necesario
previamente hacer una breve introduccion del funcionamiento del sistema de digestores elegido.

Blusw
FS

USAB
Bl

Ao
V Bl

Residuo

liguide

solido

]
Figura 4. 1 - Diagrama de flujo del Sistema de Digestion de dos etapas.
Fuente: Propia.
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A modo de introduccion se describe a continuacidn el sistema de digestion:

4.2.

En R1 ingresa la corriente de Bagazo F1, el cual se diluye con una porciéon de las Aguas
Residuales contenidas en BWW llamada A1l y se le agrega el codigestor (CD) para luego
llevarse a cabo un pretratamiento.

En R2 se deposita la corriente F1H del Bagazo Diluido y Pretratado, ademas en ese
recipiente se realiza el acondicionamiento de su pH, siendo la corriente de salida F2.

Luego F2 ingresa al reactor SSAD donde se producira el biogas Blssap. Las corrientes de
salida del SSAD son: la corriente F3 y el reciclo Rea; Rea alimentara al reactor USAB.

El reactor USAB es el que realiza la digestion anaerdbica de la porcion restante de las Aguas
Residuales llamada A2 para producir la corriente de biogas llamada Bluysas. Al USAB ingresa
ademas la corriente Rea proveniente del reactor SSAD. Sus corrientes de salida son: F4 (que
sera rociada sobre la biomasa del reactor SSAD) y la corriente F5.

PLANTA COMPLETA

En la Planta Completa se tiene el Sistema de digestores y ademas una etapa de purificacion

de biogas, para que el mismo cumpla con los requerimientos establecidos y de esa forma pueda ser
apto para ser inyectado en la red de gas.

4.2.1.

DIAGRAMA DE BLOQUES DE LA PLANTA COMPLETA

Para simplificar el andlisis de las corrientes en esta etapa del informe se divide la planta en

cuatro bloques.

Al
R
R
F1

Bloque I: pretratamiento

Bloque II: primer etapa de digestion
Bloque III: segunda etapa de digestiéon
Bloque IV: Purificacion.

BP

BLOQUE IV
BLOQUE!
—_—

BLOQUEN

Figura 4. 2 - Division del diagrama de flujo de la Planta Completa en bloques.
Fuente: Propia.

4.2.2.

Bloque I
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El bloque I comprende la etapa de pretratamiento y dilucidn.

cD
Al
—_
BLOQUEI
I -
F1 F2

Figura 4. 3 -Bloque I.
Fuente: Propia.

BWW es la cantidad de aguas residuales totales que produce la cerveceria, ese caudal se va a
dividir en dos: Al (se usa para diluir la corriente de bagazo que ingresa al reactor SSAD) y A2
(ingresa directamente al reactor USAB).

A continuacidn se realiza un cuadro que resume los caudales masicos (Q) de las corrientes
entrantes y salientes del bloque y ademas la concentracién de sustrato en cada una de ellas (S).

Para calcular la concentraciéon de F2 compuesta por bagazo con el agregado de aguas residuales
y del co-digestor CD se puede usar la siguiente ecuacién:

_Socp.Qcp + S0psg-Qr1 + Sopww. Qa1

S0r2 = Qcp + Qa1 + Qp1
Ecuacién 4.1
BLOQUE I
CORRIENTE | Parametro | Valor Férmula o
Referencia
F1 Q1 4D 1666.7 kg/dia Tabla 2.1
Bagazo SOBsG Tabla 1.5
s0BSG = [(*22) + 211].0.97 = 229.9¢
VS/kg
CDh Qcp 333.3 kg/dia 20% deQp; (42)
Co-digestor | §gcp 308 g VS/kg Tabla 2.2
A1l Qa1 3333.3 kg/dia Relacién 1:2 (43
regﬁﬁes Sosww [(B5222) + 22 0.81 = 0.152 g VS/kg Tabla 1.5
F2 Qr2-Qssap 5333.3 kg/dia Tabla 2.7
Bagazo diluido | §op, 91.18 g VS /kg Ecuacion 4.1

Tabla 4. 1 - Caracteristicas de las corrientes que integran el bloque I
Fuente: Propia
(#1) Se considera que el mes tiene 30 dias.
(#2) La cantidad necesaria de co-digestor (CD) para el bagazo se calcula utilizando la sugerencia del modelo

(#3) El caudal masico de la corriente A1l llamado Qa1 se calcula utilizando la relacién BSG: BWW igual a 1:2 sugerida por el modelo

cinético desarrollado en el capitulo 2 ( Ezeonu, 1994).




4.2.3. Bloque Il

El bloque Il comprende la primera etapa de digestion que consiste en un reactor de sélidos

Fa l REa

BLOQUEN

SS-AD.

Blssap

F3

Figura 4. 4 - Bloque II.
Fuente: Propia.

En la siguiente tabla se muestra un resumen de caudales masicos (Q) y también de las
concentraciones de las corrientes de sustratos (S) y de biomasa (X), las cuales son sélo
mencionadas en este cuadro pero su desarrollo esta detallado mas adelante (punto 4.2.6), su
calculo se realizé mediante los balances de masa del reactor.

BLOQUE 11
CORRIENTE | Propiedad | Valor Férmula o Referencia
F2 Qr2 5333.3 kg/dia Tabla 4.1
Bagazo diluido | §og, 91.18 g VS /kg
F3 Qr3 4566.4 kg/dia Qr3=Qr2+Qr4-Qrea-Qp1a
Corriente de | Sog3 8.29 g VS/kg Tabla 4.6
salida del SSAD Xers 0.08 g VS/kg
QRea 900 kg/dia Panjicko, 2017, (se profundizara en
Rea el capitulo 5)
Reciclo que | SORea 8.29 gVS/kg Tabla 4.6
parte del SSAD | Xegea 0.08 gVS/kg
F4 Qrs 900 kg/dia Qrs=Rea
Reciclo SOF4 0.066 gVS/kg Tabla 4.5
proveniente 0.098 o VS/k
del USAB | X€F4 gVs/ke
B1ssap QB1ssap 766.9 kg/dia Tabla 2.7
Blc;gse:Ddel CH4 0.4222 Fracciones Tabla 2.5
N2 0.0382 masicas
CO- 0.5396

Tabla 4. 2 - Caracteristicas de las corrientes que integran el bloque II
Fuente: Propia
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4.2.4. Bloque III

El bloque III comprende la segunda etapa de digestion que consiste en un reactor USAB.

BLOQUE I

F4 REa

Figura 4.5-Bloque III.
Fuente: Propia.

Al igual que en el bloque anterior se realiza una tabla donde se muestran los caudales

masicos (Q) y de las corrientes entrantes y salientes y también las composiciones de las corrientes

de sustratos (S) y de biomasa (X) de cada una. Nuevamente se aclara que la composicion de las

corrientes de salida F4 y F5 sera desarrolla en el punto 4.2.6.

BLOQUE III
CORRIENTE | Propiedad | Valor Foérmula o Referencia
A2 Qa2 53000 kg/dia Tabla 2.4
Aguas Sosww 0.152 g VS/kg Tabla 1.5
residuales
Tr Qrr 53.33 kg/dia Tabla 2.1
Levadura SoTr 177 g VS/1 Tabla 2.2
Residual
Rea QRea 900 kg/dia
Recic.lo . SORea 8.29 g VS/kg
proveniente
del SSAD | X€Rea 0.08 g VS/ke Tabla 4.2
F4 Qrs 900 kg/dia
Reciclo que
parte del USAB Sors 0.066 g VS/kg
Xers 0.098 g VS/kg
F5 Qrs 50528.4 kg/dia Qrs=Qaz+ Qrr+Qrea~Qr4-Qp1b
Corriente SOFs 0.066 gVS/kg Tabla 4.5
saliente del
0.098 g VS/k
USAB Xers gVS/kg
B1luysas QB1usaB 2524.94 kg/dia Tabla 2.4
Biogas del CH4 0.4222 Fracciones Tabla 2.5
USAB N2 0.0382 masicas
CO; 0.5396

Tabla 4. 3 - Caracteristicas de las corrientes que integran el bloque III
Fuente: Propia
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4.2.5.

Bloque IV

El bloque IV esta integrado por la etapa de purificacion del biogas crudo. Al bloque IV ingresa el

biogas crudo proveniente de los biodigestores y luego de la etapa de purificaciéon de obtendra un

biogas puro (BP) y C que representa la corrientes de contaminantes.

Blusas

Blszan

Figura 4. 6 - Bloque 1V.
Fuente: Propia

BLOQUE IV

BLOQUE IV
CORRIENTE | Propiedad | Valor Formula o Referencia
B1ssap Qg1ssap 766.9 kg/dia
(biogas del CH4 0.4222 Fracciones
SSAD) N 0.0382 masicas
CO; 0.5396 Tablas 4.2 y 4.3
BIUSAB QBlUSAB 252494 kg/dia
(biogas del CH4 0.4222 Fracciones
USAB) NZ 0.0382 masicas
CO- 0.5396
BP Qsr Se determina en capitulo 6
(biogas puro) CH4 >96 %molar Tabla 3.1
+ <4 % molar
N2+CO: 2% mol Especificaciones de calidad de Gas
€O =47 mofar Natural
H,0 <65 mg / m3
C La composicién, distribucién y caudales de cada una de las corrientes de
(contaminantes) | contaminantes que van a ir siendo extraidas del biogas crudo se determinara en el

capitulo 6 mediante simulaciones. Es probable que las corrientes de contaminantes
también estén compuestas por sustancias utilizadas en la etapa de purificacion
como por ejemplo aminas, TEG, o agua.

Tabla 4. 4 - Caracteristicas de las corrientes que integran el bloque IV
Fuente: Propia
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4.2.6. Balances de masa

Monod en 1942 desarrollé una ecuaciéon muy simple para representar los procesos biologicos.
Los balances de materia constituyen una herramienta esencial durante el disefio y la
modelacion de cualquier proceso.

° Balance microbiano

{Tasa de cambio microbiano} = {Tasa de entrada microbiana}+ {Velocidad de crecimiento
microbiano}-{velocidad de muerte microbiana} - {velocidad de salida microbiana}

Las tasas de crecimiento microbiano en un experimento discontinuo se han medido
tradicionalmente, en el que una sola especie de microorganismos pasa a través de una fase de
crecimiento logaritmico durante la conversion del sustrato organico (Enitam, 2015). La tasa de
crecimiento microbiano, dX / dt, se describe por:

dX

& x
a

Que se puede escribir como:
dX
P = QXi+ WXr — KdXr — QXe

Xi. . 5

Inluent

Mo U0 5

EMueni

Hencior

Figura 4. 7 - Corrientes dentro del biodigestor.
Fuente: Enitam, 2015.

Durante las condiciones de estado estacionario, la concentracién de biomasa en la salida del
reactor es insignificante (Xi~0), en comparacion con la concentracion de biomasa en el reactor.
Ademas, Xr es igual a Xe debido a la mezcla perfecta en un reactor completamente mezclado. Por lo
tanto, se descuida la tasa de eliminacion de sustrato del reactor. En condiciones de estado
estacionario, dX / dt= 0 y la ecuacion anterior se puede reordenar para obtener:

0=Xe.(u.V—Kd.V—0Q)
Q=V.(u—Kd)

Q

Z=u—Kd
V M
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° Balance de masa del sustrato:

La tasa de equilibrio del sustrato puede ser expresado como:
{velocidad de cambio del sustrato}={tasa de entrada de sustrato}-
{sustrato consumido}-{tasa de salida del sustrato}

Matematicamente se puede escribir como:

VdS— Si—( Kd)er S
'dt_Q'l U V.3 Q.Se

En estado estacionario, se divide la ecuacién anterior por V, y Q / V se sustituyé por 6h. En
equilibrio:
Si— Se
TRH

~( Kd) Xr
= ‘Ll 'Y

1
TRH) — Kd = —
u(TRH) oh

Por lo tanto, bajo la mezcla perfecta del contenido del reactor (Xr = Xe, Se=Sr), finalmente y
reordenando la concentracién masica de microbios en el efluente y la concentracion de efluente
pueden escribirse como:

Y.(Si — Se(TRH))
TRH. (u(TRH) — Kd)
Ecuacion 4. 2

Xe(TRH) =

Se(TRH) = So.K
e(TRH) = 70.013.7—0.129). TRA K1
Kd.TRH + 1 ( )

Ecuacion 4. 3

- Xe: concentracion de salida de la biomasa.

- Xr: concentracion en el reactor de la biomasa.

- W tasa de crecimiento de los microorganismos

- V:volumen del reactor

- Q: caudal volumétrico de sustrato

- TRH=tiempo de retencion hidraulico

- Se: Concentracion del sustrato de salida.

- Sr: Concentracion del sustrato en el reactor.

- So: Concentracion del sustrato de entrada

- pmax :Tasa maxima de crecimiento de microorganismos cuando el sustrato se utiliza
a su velocidad maxima

- K:constante cinética de primer orden

1. Balance de masa en el reactor UASB

Utilizando el TRH para el USAB calculado en el capitulo 2 y los parametros del modelo (tabla
1.5) se calcula la concentracion de sustrato y biomasa de la corriente F5 (igual a F4):
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Reactor UASB
K 0.046 Tabla 2.3
Kd 0.083
Calculos Y 0.357 g/g
Tusas 32°C Tabla 2.4
TRHuysag 8 dias
Sousas 0.34 g SV/kg ST _ Sorr-Qcp + 5042-Qaz
Soysag =
Qrr + Qaz
Sers = Sefps | 0.066 gVS/kg Ecuacién 4.3
Xers= Xerfs | 0.098 gSV/kg Ecuacién 4.2

Tabla 4. 5 - Calculos de la composicion del efluente en el reactor USAB.
Fuente: Propia.

2. Balance de masa en reactor SS-AD

De la misma forma que en el reactor USAB (ya que ambos modelos responden de acuerdo a la
cinética simple desarrollada por Monod, 1978) se realizan los balances en el reactor de sélidos SS-
AD y se obtienen las siguientes ecuaciones:

Se(TRH) = So. TRH

JM
Ecuacion 4. 4

-(1-K)

Y1.(So — Se(TRH))
TRH.(u(TRH) — Kd)
Ecuacion 4.5

Xe(TRH) =

Yvmax. pbiogads
Y1 = pbiog
pST
Ecuacion 4.6

1

Ecuacion 4.7

Se calcula la concentracion de sustrato y biomasa de la corriente F3 (igual a Rea):

Reactor SSAD
0.83 kg/I 0SSAD = Pcp- Qep + Pesc- Ar1 + Peww- Qaz
pPSSAD Qcp + Qa1 + Qs
Calculos Pcp=1.04 kg/dm?3 Tabla 2.2

Ppsg=0-45 kg/dm3 | Tabla 1.5
Ppww™1 kg/dm3
Qcp=333.3 kg/dia Tabla 4.1
Qp= 1666.7 kg/dia
Qa.=3333.3 kg/dia

Y1 0.00001 g/g Ecuacidn 4.6

pbiogas 1.001 g/It Tabla 2.4

Y=YVmax 0.08 1tCH4/ItST Grafico 2.6
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S0ssAD 91.18 g VS/kg ST Tabla 2.7
K 0.56 Tabla 2.6
TRHssap 40 dias Tabla 2.7
(TRHssap) | 0-585 1/dias Ecuacién 4.7
Ser3= SeRrea 8.29 g VS/kg Ecuacion 4.4
Xer3= X€Rrea 0.008 g VS/kg Ecuacién 4.5

Tabla 4. 6 - Calculo de la composicion del efluente en el reactor SS-AD
Fuente: Propia

4.3. CAPACIDAD DE PRODUCCION NOMINAL

La capacidad de produccién nominal de la planta es la capacidad instantanea de produccion
utilizada para el disefio de equipos multiplicada por un valor de efectividad global del proceso
de disefio. La capacidad instantanea de produccion fue calculada en el capitulo 2 donde se hallé
B1=3291.84 kg/dia.

4.3.1. Calculo del valor de efectividad global (EGP):

EGP = (disponibilidad de hs de producciéon). (Y%producto conforme). (Performance)

e Disponibilidad de horas de planta para operar: Este factor considera las paradas de produccidn,
tales como paradas por mantenimiento o las ocasionadas por factores externos como puede ser
un corte de energia. Teniendo en cuenta que al mes se producen 30 dias, se puede considerar
que el mantenimiento programado se puede efectuar los dias del mes que la planta esta parada
para no afectar a la produccién. Respecto a las roturas inesperadas que obliguen a detener la
produccioén o cortes de energia, en ese caso el valor de disponibilidad va a disminuir por eso se
considera un aproximado de 95%.

) o hs de produccion
Disponibilidad = .100 = 95%
hs de totales

e 9 de producto conforme: Este factor considera la proporcion de producto dentro de las
especificaciones del proceso respecto a la totalidad de lo que se produjo. Los factores que lo
afectan son: la calidad de las materias primas, desvios del proceso, fallas de los equipos, etc.

en especificacion
% de producto conforme = ——.100 = 99%
fuera de especificacion
e Performance: Considera los factores que provocan una disminucion de la produccion respecto a
la produccién estandar. Los factores mas comunes son: disponibilidad de materias primas,

desvios de proceso, falla en equipos, capacitaciones, otros.
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produccion instantanea
Performance = — - .100% =~ 85%
produccion estandar

Finalmente:
EGP = 95%.99%.85% = 80%

4.3.2. Calculo de la capacidad de diseiio

EGP

Capacidad de disefio = Capacidad de produccion.m

c dad de disefio = BIOGAS EGP 109.72 kgbiogas
apacidad de disefio = —-—. 75 = . A
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5. REACTORES

5.1. CARACTERIZACION DEL SISTEMA DE DIGESTION

Tal como se menciond en los capitulos anteriores la produccién de biogas a partir de BSG
por fermentacién anaerdbica puede ser exitosa sélo si se tienen en cuenta algunas condiciones que
se describen a continuacidn.

5.1.1. DOS ETAPAS

En esta tesis se decide disefiar un sistema de digestiéon de dos etapas debido a que la
produccion de biogas a partir de BSG por fermentacidon anaerdbica puede ser eficiente sdlo si se
separan las fases hidroliticas y metanogénicas. La hidrolisis del material de fibra en el BSG se ve
obstaculizada por la presencia de lignina, la hidrélisis microbiana resulta ser un paso limitante para
la degradacion completa del sustrato. La lignocelulosa genera acidos débiles, derivados de furano y
sustancias fenolicas que podrian inhibir las etapas posteriores de degradacién microbiana:
acidogénesis, acetogénesis y metanogénesis.

La digestién anaerobia de los residuos de la cerveceria la analizaron Mario Panjicko, Gregor
D. Zupan, Fanedl Lijana, Romana Marin, Marina Tisma, Bruno Zeli, (2017), en un estudio titulado:
“La produccion de biogds a partir de bagazo de cerveceria como un mono-sustrato en un proceso de
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dos etapas compuesto de la digestion anaerobia de estado sélido y reactores de biomasa granulares”.
Este estudio tiene por objetivo omitir la digestién anaerobia convencional del BSG y utilizar un
enfoque novedoso. El sistema esta compuesto por dos etapas, en donde la hidrélisis microbiolégica
y la mayoria de la acidogénesis se lleva a cabo en un reactor de digestion anaerobia de estado s6lido
(SS-AD), mientras que la produccién de metano se lleva a cabo principalmente en un reactor UASB.
El estudio indica que el proceso de digestion anaerobia de dos etapas presentado tiene un alto
potencial para la produccion de biogés a partir de sustratos lignoceluldsicos tales como BSG. El
sistema propuesto exhibe un funcionamiento estable a largo plazo para un total de 198 dias y
mostré una eficiencia de degradacién de entre 77,6% y 84,0%. El reactor de digestién anaerdbica
de estado sélido SS-AD se considera como el reactor mas adecuado para el tratamiento de la
biomasa lignocelulésica (Karthikeyan 2013).Por otro lado la tecnologia USAB es la mas eficaz para
las aguas residuales que contienen compuestos fendlicos téxicos (Scully 2007) y es capaz de resistir
inhibiciones del amonio (Yenigun 2013).

5.1.2. RECIRCULADO DE BIOMASA

El sistema de dos etapas en esta tesis se disefia con un recirculado de material liquido,
donde se utilizarad el flujo mas conveniente, el cual fue determinado experimentalmente en el
trabajo de Panjicko, 2017. En dicho estudio se hicieron varias pruebas y se seleccion¢ el caudal de
reciclo 6ptimo (0.53 litros de reciclo por cada kg de BGS), para obtener el mayor rendimiento. Los
resultados de esta investigacion muestran que aunque en las condiciones de operacion hallan altos
Nitrégenos Totales (TN), lo cual es un potencial riesgo de inhibicién de amonio, dicha inhibicién se
evitd con éxito debido a varios factores: el primero es por la dilucién del sustrato rico en TN por el
liquido circulatorio y el segundo es por la buena capacidad de amortiguacién del pH para los Acidos
Grasos Volatiles (VFA) en el sistema.

El lixiviado rico en materia organica del reactor SS-AD se bombe6 al USAB donde se
biodegrada adicionalmente. Entonces se us6 parte del efluente del USAB para percolar al BSG en el
reactor SS-AD. De esta manera, el efluente fue enriquecido con los microorganismos del USAB y se
inocul¢ la etapa SS-AD.

5.2. DISENO DEL SISTEMA

5.2.1. Dimensionamiento de R1: Pretratamiento

Se halla el volumen del recipiente para llevar a cabo el pretratamiento considerando que la
mezcla BSG-BWW-CD debe estar 2 hs dentro del recipiente R1 (Panjicko, 2015). El didmetro y la
altura del reactor se eligen con el criterio de que sus valores sean similares (Disefio, construccion y
arranque de un reactor USAB, Francisco Javier Caicedo). El recipiente R1 sera llevado a pH=2 con
HCI y calefaccionado con un serpentin en su interior por donde circula un fluido calefactor. R1
estara con sus paredes, tapa y suelo expuestos a los alrededores, toda su superficie es recubierta
por un aislante.
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Ecuacion 5. 1

Ecuacion 5. 2

DISENO DE R1
Parametro Valor Referencia
Datos Qr1H (Caudal masico de salida de R1)=Qr2 5333.3 kg/dia Tabla 4.1
Previos Priy (densidad de F1h) =pgsap 0.831 kg/1 Tabla 4.6
Diseifio de | Vg1 (Volumen de R1) 0.535 m3 Ecuacion 5.1
R1 DrR1 ( didmetro de R1) 0.44 m Ecuacién 5.2
HRg1 (altura de R1) 0.44 m Hgy = Dpy

Tabla 5. 1 - Diseiio de R1

Fuente: Propia.
(5-1) El caudal de HCl lo considero despreciable en relacién a Qr1 y Qai.

5.2.2.

Dimensionamiento de R2: Acondicionamiento

Se considera que el recipiente R2 es de tamafio similar a R1. Respecto a la temperatura, se
disefia de forma tal que el flujo de salida sea de 32°C, ya que ésta es la temperatura superior del
rango 6ptimo mesofilico, y de esta forma se logra evitar que ingrese el sustrato a altas
temperaturas al reactor y que se produzcan alteraciones en las reacciones que ocurren dentro.

Para ello sera necesario enfriar el sustrato en R2.

DISENO DE R2
Parametro Valor Referencia
Datos Trz (Temperatura de salida de R2) 32°C Tabla 1.6
Previos (rango mesofilico)
tr2 (Tiempo de permanencia del sustrato) tr2= tr1 2hs

Diseiio de | Vg2 (Volumen de R2) Vra2= Vri 0.535m3
R2 DRr2 (didmetro de R2) Dy = Dp,q 0.44 m
HRg2 (altura de R2) Hg, = Dg, 0.44 m

Tabla 5. 2- Diseiio de R2

Fuente: Propia.
(52) El caudal de NaOH para ajustar el pH lo considero despreciable en relacion a Qro.
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5.2.3. Reactor SS-AD

1. Caracteristicas del Reactor SS-AD

El SS-AD (ya sea en una o en dos etapas) se considera el digestor mas adecuado para el
tratamiento de la biomasa lignocelulésica debido a la reducida flotabilidad y a los problemas de
estratificacién asociados a los materiales fibrosos (Karthikeyan y Visvanathan, 2013). La

alimentacion sera continua.

2. Dimensionamiento del Reactor SS-AD

A continuacion se realiza el dimensionamiento del biodigestor SSAD utilizando como guia el

estudio de Guardia, Rodriguez, 2017.

hc
Va2
!
|
o

hp Vi )

! «

. Rssap

—

Figura 5. 1 - Metodologia de calculo a seguir para el disefio de un biodigestor SSAD

Fuente: Guardado Chacédn, 2007.

DISENO DEL REACTOR SS-AD

Parametro Formula o Referencia Valor
PssaD Tabla 4.6 0.831 kg/dm3
(densidad del bagazo diluido)
Vssap Vesap = D (g 256.83 m3
Calculos (Volumen del SSAD) e
para el hc (altura de la ctpula) Itero 0.9775 m
P 4.373 m
disefio del | Rssap — 3|VsSAD (5.4)
Ss.AD | (radio del SSAD) Rssap = | The (A)
Rssap = 2. he (B)
Rc (radio de la ctipula) Re =5 Rssap 5.466 m
"4
h,, (altura de reactor) hp = 3.RSSAD/4 3.28 m
Vi V; = . hP.Rggap? 197.056 m3
VZ VZ = T hCz. (Rc.h3_c)=VSSAD - Vl 59.844 m3
Hssap (altura del SSAD) Hgsap = H, + H 5.466 m

Tabla 5. 3 - Diseiio del Reactor SS-AD.
Fuente: Propia.
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(53) El volumen de reactor necesario se calcula considerando sélo el volumen del sustrato ya que el volumen de biogas
que se acumula en el reactor se considera despreciable.

(54) [tero hasta verificar que en las dos ecuaciones Ay B se iguala Rssap.

5.2.4. Reactor USAB

1. Caracteristicas del Reactor USAB

Uno de los reactores mas nombrados en literatura para el tratamiento de aguas residuales
cerveceras (Borja, 1993) es el reactor tipo UASB (Upflow Anaerobic Sludge Blanket). Estos
reactores estan basados en la tendencia que tienen las bacterias, especialmente las metanogénicas,
a fijarse sobre superficies solidas aumentando asi la superficie disponible para el crecimiento
bacteriano. Con estos procesos de biomasa retenida, se consiguen tiempos de retencién hidraulicos
notablemente inferiores y permiten un incremento en la cantidad o volumen de carga a degradar.

,—- Gas
Sedimentador y

Separador de Gas *—

j—= Efiuente

Abertura para
Deflectores Sedimentador

de Gases

L, Zonade
Microorganismos

Figura 5. 2 - Reactor USAB Dispersos
Fuente: http://eroleplay.ru/reactores-uasb i T A

Lecho de
Lodos

S —

Afiuente

El UASB es un reactor compuesto por una torre tubular donde ingresa un flujo ascendente
lentamente. El reactor es de biopelicula (Nicolella, 2000), durante la operacién se presenta una
estratificacion del lecho. En el sistema formado dentro del reactor UASB se reconocen tres fases
cuyas interfaces estan fisicamente definidas estas son: el agua residual que contiene la materia
organica formando una fase liquida, las burbujas de gas como una fase gaseosa, y por dltimo los
granulos anaerobicos.

Los UASB aprovechan la adherencia que se da entre las propias bacterias formandose
fléculos que tienen la capacidad de sedimentar a velocidades superiores que la velocidad neta del
liquido.

El reactor UASB puede ser ubicado bien sea a nivel de tierra o en el interior de ésta. El
afluente es ingresado uniformemente por la parte inferior del equipo donde se encuentra la zona de
manto de lodos. Seguido se encuentra la zona de transicién y por dltimo se encuentra la zona de
aclarado que esta dotada de campanas de separacidon que permiten la coleccién del biogas
producido

Zona de manto de lodos: es donde se efectia el proceso de digestion que degrada la carga

organica que transporta el afluente.

Zona de transicion: Las burbujas de biogas que se forman en la zona de manto de lodos,

suben a la fase liquida donde encuentran una interface liquido-gas. En esta interface las

burbujas se desprenden formando una fase gaseosa. Los floculos de lodos eventualmente
adheridos a las burbujas pueden subir hasta la interface pero, al desprenderse del gas, caen
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y pasan a formar parte nuevamente del manto de lodos en la zona de digestion. Las burbujas
de gas que se forman debajo del separador deben ser desviadas para evitar que pasen por
las mismas aberturas, creando turbulencia en la zona de sedimentacién. Por tanto se utilizan
deflectores de gas debajo de las aberturas.

Zona de aclarado: Debido a la forma del separador, el area disponible para la ascensién
aumenta a medida que el liquido se aproxima a la superficie, por tanto su velocidad tiende a
disminuir. De ese modo los floculos de lodo que son arrastrados y pasan por las aberturas
del separador encuentran una zona tranquila. En esa zona es posible que la velocidad de
sedimentacién de una particula se torne mayor que la velocidad de arrastre del liquido a una
determinada altura. Cuando se acumula una cantidad suficientemente grande de sélidos, el
peso aparente de ellos se tornara mayor que la fuerza de adherencia, de modo que éstos se
deslizaran entrando nuevamente en la zona de digestion en la parte inferior del reactor. De
esta manera la presencia de una zona de sedimentacién encima del separador GSL (gas-
sélido-liquido) resulta en la retencién de lodos, permitiendo la presencia de una gran masa
en la zona de digestion, en tanto que se descarga un efluente libre de sélidos sedimentables.
Recoleccion del biogds: Producto de la degradacion de la materia organica ocasionada por los
microorganismos, se forman burbujas de biogas en el interior de reactor, éstas suben hasta
unirse a la fase gaseosa presente en la campana de separacién (Van Haandel y Lettinga et al
1994).

2. Dimensionamiento del Reactor USAB

Se realiza el dimensionamiento del biodigestor y del separador gas-sélido utilizando como guia
el estudio de Francisco Javier Caicedo, 2006; “Disefio, construccion y arranque de un reactor USAB”.

Se disefiara en forma cilindrica en virtud de ventajas hidrodindmicas en relacién a un reactor
de forma rectangular.

El reactor se alimentara de forma continua. Es importante realizar un contacto éptimo entre
lodo y agua residual, previniendo la canalizacién a través del manto de lodos o evitando la
formacién de zonas muertas en el reactor (Lettinga, 1984). Una guia para el nimero requerido de
puntos de alimentacion en un reactor UASB se presenta en la Tabla 5.3.

La corriente F4 que sale del reactor USAB e ingresa al SS-AD en estado liquido, gotea desde la
parte superior del SS-AD a través de varias boquillas que distribuyen el liquido lo mas
uniformemente posible. El caudal F4 es igual al caudal de recirculacion Rea, dicho caudal se calcula
de forma tal que su valor sea proporcional al caudal empirico apropiado hallado en los estudios de
Panjicko (Panjicko, 2017) En dicho estudio se realizaron varios experimentos con distintos
caudales y se seleccion¢ el caudal que es el hidraulicamente éptimo tal como se detalld
anteriormente, a mayor caudal se induce obstruccion en el reactor SS-AD, y con un caudal inferior

resulta una dindmica del proceso mas lenta.

Tipo de lodo Area (m2) por punto de alimentacién
Lodo floculento denso (> 40 KgSD/m3) | 1, para cargas < 1-2 Kg DQO/m3.dia
Lodo floculento fino (< 40 Kg SD/m3) 5, para cargas > 3 Kg DQO/m?.dia
1, para cargas de 1-2 Kg DQO/m3.dia
Lodo granular espeso

Tabla 5. 4 - Guias para determinar el nimero de puntos de alimentacién en un reactor UASB.
Fuente: Lettinga, 1995.

El reactor sera alimentado por 5 puntos de alimentacién equidistantes teniendo en cuenta
que el sustrato es un lodo floculento fino.

Disefio del separador Gas-Sdlido
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Los objetivos a lograr con la implementacién de las campanas para el reactor son la separacion
y descarga adecuadas del biogas, ademas permitir el deslizamiento del lodo dentro del

compartimiento de digestion y que haga de barrera (stopper) para evitar expansiones del manto de
lodos. Para la construccion del separador gas-sélido se disefia una campana convencional, la cual es

la mejor estructura debido a su facil construccidn, simplicidad de instalacidon y eficiencia.
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Figura 5. 3- Disefio de campana y deflectores.
Fuente: Javier Caicedo, 2006.

DISENO DEL REACTOR USAB
Parametro Formula Valor
Vusag 69 Viysap = FUSAB_TR”O%?B 531.33 m3
Diseiio (volumen del reactor USAB) !
del Husag(altura del reactor USAB) Hysag = Dysas Caicedo, 2006
Reactor Dusag(didmetro del reactor D _ 3[4Vysap 8.78 m
USAB) 59 UsAB = [T,
Vasc (velocidad de ascenso) v = Hysap 0.037 m/h
asc
TRHys4p
AuysaB (4rea del reactor USAB) . Dygap® 60.52 m?
Aysap = 4
RR usaB (radio del reactor) R _ Dysap 4389 m
usag =~
CH (carga hidraulica) C, = Fysap 0.878 m/dia
Aysap
Vr (velocidad de flujo en Ia Ve =4.Cy 3.511 m/dia
campana)
A (4rea de abertura) 4 = Az 15.13 m?
A=y
Ac (4rea de campana) Ac = A — 4y 45.4 m?2
Rc (radio mayor de la campana) A, 439m
Diseiio Re= 1—
del W, = Rp—R 0.588
Separador Wa (ancho de la abertura) A = Rp c . m
p s q= WG WG=RR_WA 3.8m
Gas-Sdlido
Hg (altura de la campana) H; = W;.tan 60 1.217 m
Ty (translapo) T, = 1.5.W, 0.882 m
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Wh (ancho de los deflectores) Wp =Ty =W, 147 m
Lp (longitud de deflectores) Ly = 2.Wp.tan 45 4.76 m
Wr Wy = Rg — (W; — Wy) 1.176m
Hy Wi=Hy 1176 m
Lt Lr=0.4.Lp 1.905 m

Tabla 5. 5 - Disefio del Reactor USAB.
Fuente: Propia.
(5:5) El volumen de reactor necesario se calcula considerando solo el volumen del sustrato ya que el volumen de biogas que se
acumula en el reactor se considera despreciable.

5.2.5. Material de Construccion

Se elige para ambos reactores hormigén (Gebremedhin, K.G., 2004).

En la practica del tratamiento anaerobio de aguas residuales se ha encontrado que la
corrosion es el mayor problema en el mantenimiento de la planta. Los principales precursores de la
corrosion del material son CO2 y H2S (Wildschut, 1989). Se ha encontrado que la sobresaturacién
del contenido del reactor con CO; es la causa de la corrosién del hormigén o concreto. El CO2 causa
la disolucién del calcio del concreto y asi su debilitamiento. El ataque por CO; solamente ocurre
bajo la superficie del agua en el digestor anaerdbico. Se recomienda aplicar una capa protectora en
las superficies himedas de la planta. Este revestimiento puede consistir de pintura epo6xica o
similar (Wildschut, 1989).

5.2.6. Agitacion

A continuacioén se citan las siguientes razones para mantener un cierto grado de mezclado en
el medio en digestidn:
e Mezclado y homogeneizado del sustrato de alimentacion con el codigestor e indculo.
e Distribucién uniforme de calor para mantener un reactor isotérmico
e Evitar la formacion de espumas o la sedimentacion.
e Favorecer la transferencia de gases, que pueden ser atrapados en forma de burbujas en el
sustrato.

Se distinguen 3 tipos de agitacion, estas son:

e Mecanica: a través de agitadores manuales o con motores eléctricos.

e Hidraulica: a través de bombas de flujo lento se hace recircular I<a biomasa.

e Burbujeo de biogas: se recircula el biogas producido al fondo del biodigestor por medio de
cafierias, para producir burbujeo y de esta manera movimiento de la biomasa

Se decide realizar recirculaciéon de materia para favorecer el grado de mezclado en el sistema.
Ademas la recirculacion es util para el inicio de la reaccion ya que es autocatalitica, por lo cual son
los lodos activos los que facilitan la degradacion del sustrato organico.

En los reactores se produce decantacién en donde se pueden distinguir dos fases. La fase ligera
y la fase pesada. La fase mas pesada contiene la mayor parte de los microorganismos y volumen
despreciable de sustrato y producto. Se extraerd biomasa de la parte inferior del Reactor SS-AD
(corriente llamada Rea), la cual estara compuesta en mayor parte por microorganismos (fase
pesada) y se procedera a introducir esa materia al reactor USAB para acelerar la metanogénesis del
mismo, luego de la parte superior del USAB se extraera biomasa (corriente llamada F4) que
ingresara al reactor de s6lidos SS-AD completando la recirculacidn planteada. La recirculacion de
microorganismos en un biorreactor produce un aumento de la poblacién microbiana en el seno del
mismo mejorando el rendimiento. La corriente de recirculacion F4 ingresara a SS-AD goteando
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lentamente desde la parte superior a través de 5 boquillas equidistantes que distribuyen el liquido
lo mas uniformemente posible. El caudal de recirculacion es 900 kg/dia y se calcula de forma
proporcional al caudal 6ptimo determinado en el estudio de Panjicko (Panjicko, 2017). La
temperatura del reactor también serd homogeneizada con el reciclo. El flujo F4 va a ingresar en SS-
AD por la parte superior, al caer provocara turbulencia en la fase ligera del reactor con lo cual se
liberaran las burbujas de gas atrapadas y ademas el fluido proveniente del reciclo también
calentara al fluido del centro del SS-AD que se encuentra mas alejado del serpentin con el
proposito de mantener la isotermicidad.

En el USAB el flujo ascendente de cada uno de los conductos por donde ingresara la
alimentacién empujara hacia arriba a la biomasa que sedimentd y se aplaco en la base originando
mezclado. El lodo anaerobio tiene o puede tener excelentes caracteristicas de sedimentabilidad,
siempre que no esté expuesto a agitacién mecanica fuerte. Por esta razén la mezcla mecanica es
generalmente omitida en reactores UASB. El contacto suficiente requerido entre lodo y agua
residual, se logra aprovechando la agitacién ocasionada por la produccion de gas (van Haandel y
Lettinga, 1994).

5.3. DISENO TERMICO

La temperatura dentro del digestor tiene que ser uniforme para asegurar un proceso dptimo de
digestion. En este sentido no se trata de mantener la temperatura exacta especificada, sino lo que es
importante, es mantener las fluctuaciones de temperaturas dentro de limites estrictos (Jakel, K,
1998). Las fluctuaciones y desviaciones graves de temperatura por encima o por debajo de ciertos
niveles pueden impedir el proceso de digestion o incluso hacer que se detenga por completo en el
peor de los casos. El sustrato debe calentarse/ enfriarse para lograr mantener las temperaturas
necesarias de proceso y compensar las pérdidas/ganancias de calor. El intercambio de calor se
obtendra por medio de un serpentin integrado al biodigestor.

Se propone localizar al reactor en los lotes cercanos a la cerveceria Antares del Parque
Industrial General Savio. Se lo colocara al aire libre por lo que se deben tener en cuenta diversos
factores para realizar el modelado del intercambio de calor entre el digestor y su entorno.

5.3.1. Modelo de transferencia de calor

El andlisis se basara en el modelo: Simulacion de transferencia de calor para produccion de
biogas por KG Gebremedhin, B. Wu, C. Gooch y P. Wright (2004).

El modelo matematico global de transferencia de calor determina el intercambio de energia
entre el digestor y su entorno, permite predecir las necesidades de energia para operar un digestor
a una temperatura especifica.

El objetivo de este trabajo es el desarrollo de un modelo de transferencia de calor integral que
predice las pérdidas de calor a partir de un digestor de flujo de pistén cuyas cuatro paredes estan
construidas bajo tierra, con sélo la tapa esta expuesta al aire ambiente.

Consideraciones
e Elsustrato dentro del digestor puede ser calentado a través de tuberias circulantes en las
paredes del biodigestor. Las tuberias se colocan en paralelo al suelo del digestor.
e Latemperatura del sustrato dentro del digestor se mantiene constante.
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e Latransferencia de calor en el sistema es constante.

e Lageneracion de calor microbiano se considera despreciable.

e Laradiacion de onda larga atmosférica se considera despreciable.

e Lasuperficie del digestor esta cubierta con un material sintético expuesto al aire ambiente.
e Latransferencia de calor a través del suelo del digestor es estable.

e Latemperatura del suelo es constante.

Tomando el digestor como el volumen de control a analizar, el balance energético en el sistema
puede expresarse como:

Qsolar + Qserpentl'n + Qtapa + quelo + Qalim + Qpared =0

A continuacidn se procede al calculo de cada uno de los calores puestos en juego durante la
reaccion estudiada.

5.3.2. Radiacion Solar (Qs)

La radiacidn solar es una funcién de la latitud, la altitud, los dias del afio, hora del dia, y las
condiciones meteoroldgicas. Segin Campbell (1977) y Sunpath (2003). El flujo total de radiacién
solar durante un dia se puede obtener mediante la integracién de:

q'solar = f!f:lz q"solar(2 g) d2 s Ecuacién 5. 3
Siendo:

e 0 ¢,(angulo de salida de sol) = arccos [— tan(fi) tan(8)] Ecuacion 5. 4

e () s;(angulo de puesta de sol)=-{ ¢;; un valor negativo denota que es la salida de sol
antes del mediodia solar y si es positivo significa que es la puesta de sol.
e fi:latitud

o §(declinacién solar) = 23.45. sin[Z222-80

| Ecuacién 5. 5
365

e dn(fecha juliana): es un dia elegido entre el 1 y el 365 del afio.
o q"solar(2) =Sb(2) + Sd(2 ) es el flujo de calor de radiacion solar. Ecuacion 5. 6

e Sb(25) =Sp(R5).sin@(N2g) Ecuacion 5.7
o Sd(25)=0.3.5po.(1—a™?9).sin (R ) Ecuacién 5.8
e Sp(2s)=a™?s) Spo Ecuacién 5.9

e sing (25) = sin fi.siné + cos fi. cos 8. cos 2 g Ecuacion 5. 10

P

e m= siPT”(p (es el nimero de masa de aire 6ptico) Ecuacion 5. 11

Spo (densidad de flujo extraterrestre normal al rayo solar)=1.36 kW /m?

a (coeficiente de transmision)=0.9(ambiente claro)-0.6(ambiente nublado)
P es la presion atmosférica en la ubicacion del digestor

Po es la presion al nivel del mar
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El modelo (Gebremedhin, 2004), propone las siguientes ecuaciones:

»
q Smedia =

Qs2—Qs1

"solar ,
1 Ecuaciéon 5. 12

A continuacién se presenta un esquema de calculos generales que se utilizaran posteriormente

para hallar el flujo de radiacion solar diurna media q”solar de cada etapa, considerando la latitud y

presion de Mar del Plata donde esta ubicada la fabrica de Antares:

Radiacidn Solar (Qs)
Parametro Foérmula o referencia Valor
fi (latitud de Mar del Plata) www.mdp.com.ar 38°
P (Presi6n atmosférica) www.meteored.com 101800 Pa
Po (Presién atmosférica al nivel del | Buenos Aires esta a 25 m del nivel del 101058 Pa
mar) mar ( www.wikipedia.com )
dn (dia del afio en el que se recaban Se suma la cantidad de dias desde el 155 dias
105 datos) 1/01 haSta el 5/06/2018
8 (declinacién solar) Ecucion 5.5 2242
Datos Qs1 (angulo de salida de sol en Mar | www.sunearthtools.com 61°
del Plata, 5/06/18)
Qsz (éngulo de puesta de sol en www.sunearthtools.com 298°
Mar del Plata, 5/06/18)
Spo (flujo de densidad extraterrestre | Dato del modelo 1.36 kW/m?
normal al rayo de sol)
a (coeficiente de transmisién) Entre 0.6 (atmosfera llena de smog) y | 0.75
0.9 (atmosfera limpia). Se estima un
valor medio.
T(A) (transmisividad dela tapade | Patrone, Evans, 2006 0.2
cemento)
q”solar (flujo de radiacién solar) -5.142.105W/m? Ecuacion 5.3
q” Smedia (flujo de radiacién solar -2169.73 W/m? Ecuacién 5.12
diurna media)
A 4 1 R1 7. Rpq? 0.608 m?
tapaR1 (area de la tapa de R1) Atapag, = 2R1
R1
QsRr1 (radiacién solar de R1) QSr1 = q"Smedia- Atapag,. T(A) -0.26 kW
Rz AtapaRZ = AtapaRl Idem R1 0.608 m?
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QsRrz2 (radiacién solar de R2) -0.263 kW
Atapassap (4rea de la tapa del SSAD) T.Rssap®  Rssap® 5.45 m?2
Atapassap = -
4 2

Qsssap (radiacion solar del SSAD) QSssap = q"Smedia- Atapassap-T(A) -2.3 kW
SS-AD

AtapausaB(érea de la tapa del USAB) . Dysap” 60.54 m?

Atapaysap = s
USAB .
Qsysap = 4 Smedia- Atapaysap.-T(A) | 26.27 kW
Qsusag (radiacién solar del USAB)

Tabla 5. 6 — Esquema de calculo de Radiacion Solar (Qs)
Fuente: Propia.

Tanto R1, como R2, como el USAB y SS-AD absorben calor del sol ya que sus Qs son negativos.

5.3.3.

Pérdida de calor debida al ingreso de alimentacion (Q.)

A continuacidn se presenta una tabla con datos generales que fueron hallados o calculados para

posteriormente calcular el flujo de calor originado por la alimentacién en cada una de las etapas:

Intercambio de calor debida al ingreso de alimentacion (Q.)

Parametro Formula o referencia Valor

DATOS Cpgsc (capacidad calorifica del | Tabla 1.5 6978 k] /kg.°C
BSG)
Cpeww (capacidad calorifica del | Se considera igual a la del agua 4.186 k] /kg.°C
agua residual)

Tm (temperatura promedio) www.mardelplataturismo.com.ar 3.1°C (59

R1 Cpr1 (capacidad calorificadela | Cpgy = BSG'CPZS;GT::V”;}C”BWW 5.8) 2328 k] /kg.°C
alimentacién a R1)

TRr1 (temperatura de R1) Paincko, 2015 70 °C

QF1H (flujo de salida de R1) Tabla 5.1 5333.3 kg/dia

Talr1 (Temperatura de la 7 69°C

alimentacién de R1)

Qar1 (Intercambio de calor Qar1 143.75 kW
debida al ingreso de alimentaciéon _ Tre — Tar:
= Qr1n - CDr1- ;
en R1) 24hr 60min 60s
dia = 1hr "1min

R2 Cprz= Cpr1 2328 kJ/kg.°C

Tr2 (temperatura de R2) Tabla 5.2 32°C

Qr2 (flujo de salida de R2) Tabla 4.1 5333.3 kg/dia
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Talgz (Temperatura de la Talgy = Try 69 70°C
alimentacién de R2)
Qarz (Intercambio de calor Qarz -5031.3 kW
debida al ingreso de alimentacion = Qpy.CP Trz — Tarrz
en R2) F2-*PR2' 24 hr 60 min 60 s
dia = 1hr "1min
QFr2 (caudal mésico de Tabla 4.1 5333.3 kg/dia
alimentacion del SSAD)
Cpssap (capacidad calorfficade | () =~ _ BSG.Cppsg + BWW.Cpgww | 2328 kJ/kg.°C
la alimentacién) s34p BSG + BWW
Talssap (Temperatura de la Talgsap = Ty 69 3.1°C
alimentacién de SS-AD)
SS-AD Tssap (Temperatura del reactor | Ezeonu, 1996. 32°C
SS-AD)
Qassap (Intercambio de calor Qq ssap 4154.4 kW
debida al ingreso de alimentacién = Qp,.Cp Tssap — Talssap
en SSAD) F2-=FsSAD 24 hr 60 min 60 s
dia = 1hr "1min
Qusag (caudal mésico de Qusag= Qa2+QTr 53305 kg/dia
alimentacidon del reactor USAB)
USAB Cpusas (capacidad calorifica de Cpoysas = CPpww 4.18 k] /kg.°C
la alimentacién)
Talysag (Temperatura de (510 3.1°C
alimentacion del USAB)
Tusas (Temperatura del reactor | Tabla 2.2 32°C
USAB)
Qausag (Intercambio de calor Qausar 74.28 kW
debida al ingreso de alimentacién _ Qaz- CPpww- (Tysap — Talysap)
en USAB) 24hr 60min 60s
dia = 1hr "1min

Tabla 5. 7 — Esquema de calculo de los intercambios de calor (Qg) debido al ingreso de
alimentacion

Fuente: Propia.
(56) Para realizar los calculos adoptaré una posiciéon conservadora considerando como temperatura ambiente a la temperatura
minima media del mes mas frio del afio 2017 (julio) igual a 3.1°C.
(57) Se considera que la alimentacién ingresa media hora después de terminar la etapa de lavados posterior a la maceracién, con la
cual se sumergen los granos en agua a 75°C. Mediciones propias indican que la temperatura del bagazo se mantiene a 69°C incluso
luego de que ya haya transcurrido una hora.
(58) Se toma una posicién conservadora, se asume que la temperatura de alimentacién a R2 es la maxima posible, 70°C.
(59) Se toma la situacién mas desfavorable y se disefa el serpentin para el caso extremo de que la alimentacién que sale del R2 a 32°C
ingresa al SSAD a Tm (3.1°C), se adopta una posicién conservadora.
(510) Se toma la situacién mas desfavorable y se disefia el serpentin para el caso extremo de que la alimentacién que ingresa al USAB
esta a Tm (3.1°C), se adopta una posicién conservadora.

El1 USAB y R1 pierden calor con la alimentacion a diferencia del SS-AD que absorbe calor de
la misma.

5.3.4. Intercambio de calor entre la cubierta del digestor y el aire

ambiente (Qtapa)
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El calor que se transfiere a través de la tapa del biodigestor por conduccion es igual al
intercambio de calor entre la superficie de la tapa y el aire ambiente por conveccion y radiacion.
Cuando la temperatura de la superficie de la cubierta (Tsup) es mayor que la del aire ambiente (Tw),
el digestor pierde calor, de lo contrario lo gana.

Para realizar los calculos adoptaré una posiciéon conservadora considerando como temperatura
ambiente a la temperatura minima media del mes mas frio del afio 2017 (julio) igual a 3.1°C
(www.mardelplataturismo.com.ar). Se decide tomar esta postura para el disefio de calefaccion de
los digestores debido a que, si luego la planta debe operar en condiciones ambientales mas
amigables, se puede reducir la calefaccién, pero de lo contrario si tomo una postura no tan extrema,
luego cuando transcurran los dias frios la caldera y el serpentin no darian a basto para mantener
las temperaturas deseadas. Por el contrario no se tomo una posicion tan extrema en el disefio de los
serpentines R1 y R2 debido a que ellos constituyen solo una etapa de pretratamiento y no se
justifica un gasto exagerado en su disefio ya que la planta de todas formas podra producir biogas, la
utilizacién de la etapa de pretratamiento es sélo para agregar mayor rendimiento a la planta pero
sin ésta la planta funciona igual.

A continuacidn se presenta una tabla con datos generales que fueron hallados o calculados para
posteriormente calcular el flujo de calor por la tapa en cada una de las etapas:

Intercambio de calor de la tapa (Qtapa)

Parametros Foérmula o referencia Valor
€tapa (espesor de la Gebremedhin, K.G., et al. (2004). 0.303m
tapa)

Ktapa (conductividad Gebremedhin, K.G., et al. (2004). 0.33 W/mK
de la tapa)

€gas(espesor de la Consideracién Despreciable
capa de biogas)

Ko (conductividad del | www.materiales.fi.uba.ar 0.0262 W/m C

Datos |2
Kgas (conductividad kgas = kcpa-0.659 + kco,. 0.659 + ky,.0.659 0.03W/m.°
del gas)

Pr (nro de Prandtl) www.materiales.fi.uba.ar 0,70

U (velocidad del www.mardelplata.gob.ar 6m/s

aire del ambiente)

V(viscosidad www.materiales.fi.uba.ar 16.84 m2/s

cinematica del aire)

Re (nro de Reynolds) Re = Stapa- 4% 0.108

v

Nu (nro de Nusselt) Nu = 0.664. Re?S, pr033 0.194

€pared (espesor €pared= €tapa

de pared)

hc (coeficiente he = Nu. ke, 0.017 W/m2.°C

de conveccion del €pared

aire)

Ecielo (coeficiente de Gebremedhin, K.G., et al. (2004). 1

emisividad del cielo)

Tm (temperatura 3.1°C Tabla 5.7

ambiente promedio)

O (constante de Stefen- | Constante 5,67x108

Boltzmann) W/m? K*
R1 Tr1 70°C

80


http://www.materiales.fi.uba.ar/
http://www.materiales.fi.uba.ar/
http://www.mardelplata.gob.ar/
http://www.materiales.fi.uba.ar/

Tsupr1 Tr1 — Toup1 _ _ 14.86 °C
(temperatura Ctapa | Cgas (Touprs = Tim)-he
externa de la Kiapa ~ Kgas .
tapa) + Ecielo- 0 (Ts4upR1 - Tm)
(tapar1(flujo de qtapaRl = Tr1 = Tsupr1 60.05 W/m?
calor de la tapa) Ctapa n €gas

ktapa kgas

tapaR1 = qtapaR1.Atapa 0.037 kW

QtapaR1 p qtap Pagy
(intercambio de calor
de la tapa de R1)

R2 Tr2 32°C
Tsuprz Trz — Toupz _ _ 8.8°C
(temperatura Ctapa | Cgas (Touprz = Tim)-he
externa de la Ktapa ~ Kgas .
tapa) + cieto- 0- (Teiprz — Ty
qtaparz(flujo de qtapaR2 = Tro — Tsupr 28.46 W/m?
calor de la tapa) €tapa " €gas

ktapa kgas
QtapaR2 = qtapaR2.Atapag, 0.017 kW
Qtapa R2
(intercambio de calor
de la tapa de R2)

SSAD Tsupssap Tssap — Tsupssap B 8.3°C
(temperatura Ctapa | Egas (Tsupssap = Tin)-he
externa de la Ktapa = Kgas . ,
tapa) + Ecieto- 0- (TsupSSAD - Tm)

TSSAD=32 °C

Tm=3.1°C
Qtapa ssap (flujo de qtapaSSAD = TSSeAD - TSlépSSAD 25.77 W/m?
calor de la tapa) ktapa " kgas

tapa gas

Qtapa ssap Qtapassap = qtapassap- Atapassap 0.14 kW
(intercambio de calor
de la tapa del SSAD)
Tsupusas (temperatura —T"i’:gz:;szz;’f‘“? = (Toupusas — Tm)-hc + 8.3°C

USAB externa de la tapa) Xtapa Kgas

Ecielo- 0+ (TslttpUSAB - T:ﬂ

Qtapa usaB(flujo de qtapa USAB = TUS;B - TSZPUSAB 25.7 W/m?
calor de la tapa) ktapa n kgas

tapa gas

tapaUSAB = qtapaUSAB.Atapays,g 1.56 kW

Qtapa usaB p qtap pays
(intercambio de calor
de la tapa del USAB)

Tabla 5. 8 -Esquema de calculo del Intercambio de calor de la tapa (Qtapa)

Fuente: Propia.

El calor es positivo en cada etapa por lo cual se afirma que todas las superficies pierden calor

por sus respectivas tapas.

5.3.5.
(Qpared y quelo)

Pérdida de calor a través de las paredes y el suelo del digestor




Temperatura del suelo

El biodigestor funcionara a una temperatura mayor que la del ambiente y transmitira
continuamente calor hacia los alrededores. Su capacidad térmica es muy grande: de unas 213
toneladas de lodo dentro del digestor en el SS-AD y de 1650 toneladas en el USAB. Por lo cual se
pueden considerar despreciables los cambios diarios de temperatura del suelo.

Para determinar la pérdida de calor a través de las paredes del digestor, debe definirse el perfil de
temperatura a través del suelo en la interfaz de la pared del digestor exterior y la tierra.

El perfil de temperatura a través de la seccion transitoria del suelo se puede calcular modelando el
suelo como una region semi-infinita y se expresa como (Wang, 1998)

JI
— \13650( R —
Tsuelo(z,t) = Ts + Ar.e COS[ -dn Z365.a

365

13 n

Tzuslo(z. Af1) 10

Tzuslolz.— AfD)

Grafico 5. 1-Temperatura del suelo (Tsuelo) en funcién de la profundidad del suelo (z)
Fuente: Propia.

En el grafico se puede observar que la temperatura del suelo varia considerablemente los
primeros 2 metros de profundidad, luego se mantiene practicamente constante e igual a 9°C.
Para elegir la temperatura del suelo, teniendo en cuenta que a lo largo de las paredes del reactor
la temperatura varia punto a punto en cuanto a la profundidad y también varia segtn la
estacion del afio se decide tomar una postura conservadora y asumir que todo el suelo se
encuentra a 3°C.

Una vez obtenida la Tsuelo se calcula el flujo de calor hacia el suelo y hacia la pared,
teniendo en cuenta que el reactor SSAD esta enterrado y el USAB y R1 estan sobre el suelo y sus
paredes expuestas a los alrededores:

Primeramente se confecciona una tabla con datos generales para luego calcular los calores
puestos en juego en cada etapa.

Intercambios de calor a través de las paredes y el suelo del digestor (Qpared y Qsuelo)

Parametros Formula o referencia Valor
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Datos o (difusividad térmica del Silvana Flores Larsen y Graciela Lesino, 0.64.10-6
suelo) 2000. 611 m2/s
Ksuelo (conductividad del Silvana Flores Larsen y Graciela Lesino, 1.3 W/m.°C
suelo) 2000. 11
Tmax (Temperatura media www.weather-arg.com 19.5°C
anual de las maximas MdP)

Tmin (Temperatura media www.weather-arg.com 8.6 °C
anual de las minimas de MdP)
Af (amplitud anual de la Af = T'max — Tmin 5.4°C
superficie del suelo) 2
Ts (es la temperatura media Ts = (Tmax + 2) — (Tmin + 2) 9°C
anual del suelo) 2
Wu and Nofziger
Tsuelo (Temperatura del suelo) | &' 3°C
€pared (espesor de la pared) epared=etapa 0.303m
€ais (espesor del aislante) Gebremedhin, K.G., et al. (2004). 0.05m
Kpared (conductividad de la kpared=ktapa 0.33 W/mK
pared)
Kais (conductividad del Gebremedhin, K.G,, et al. (2004). 0.15W/ mK
aislante)
R1 Twa1 (es la temperatura de la (Twr = Tnd-he + Ectero: 0. (Tigy — Ty 12.26°C
pared externa de R1) _ TR1-Twl
" epared | eais
kpared ° kais
ri r1 (radio interno de R1) TiR1 = Rg, + epared 0.743 m
reri (radio externo de R1) reR1l = rig;, + eais 0.793 m
Asuelo 1 (4rea) Asuelol=1. 2. rigy. Hpy 4.39m?
Qpared Rr1 (calor pared) Opared R1 = (Trs _'TWRI)' 2.7. Hg,q 0.158 Kw
mIDRL TRy
Rpq TiR1
kpared kais
Qsuelo R1 (calor suelo) Osuelo R1 = (Tgy — TWgy). 2. 7. He, 0.84k W
epared eais
kpared.ril ' kais.rel
R2 Tw2 (es la temperatura de la (Bvz = Tndhe + Eciero: 0. (Toz = Ty 7.57 °C
pared externa de R2) _ TR2-Tw2
" epared | eais
kpared ' kais
ri r2 (radio interno de R2) TiR2 = Rg, + epared 0.743 m
rerz (radio externo de R2) reR2 = rig, + eais 0.8 m
Asuelo 2 (4rea) Asuelo2=1. 2. rig,. Hp, 4.72 m?
Qpared R2 (calor pared) Opared R2 = (Tr2 _'TWRZ)- 2.7. Hp, 0.075 kW
Tlry re
In In =Rz
Rgo riR2
kpared kais
Qsuelo R2 (calor suelo) Osuelo R2 = (Tro — TWgy). 2.7 Hg, 0.39kW

epared eais

kpared.ri2 ' kais.re2
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SS-AD | Twssabp (es la temperatura de la —ksuel 0 — TWssap _ Tssap = TWssap | 25°C
pared externa de RSS-AD) (513) /(dn TT. &) epared | eais
kpared * kais
Rssap (radio de SSAD) Tabla 5.3 437 m
Hssap(altura de SSAD) Tabla 5.3 546m
Tssap (temperatura de SSAD) Tabla 5.3 30°C
rissap (radio interno del SSAD) Tigsap = Rssap + epared 4.67 m
Re ssap (radio externo del Tessap = Tissap + eais 472 m
SSAD)
Asuelossap (4rea) Asuelogsgq = . 2.Tesgap- Hssap 115.8 m?
TSSAD=32 °C
TwSSAD=25.08 °C
T —Tw 2.m.H 0.619 kW
Qpared ssap (calor pared) Oparedssap = (Tssap - SSAD)- = 5SAD
InTissap  p, Téssap
Rssap T'lssap
kpared kais
Qsuelo ss-AD (calor suelo) Osuelogs,p = (Tssap — TWssap)- 2. . f.ISS > | 0.897 KW
epared eais
kpared.rigs,p = kais.ressap
USAB | Twusas (es la temperaturade | (TWysap — Tin)- Be + €cieto- 0. (Tuysag — Ty | 7154 °C
la pared externa de USAB) _ Tysap — Twysap
" epared N eais
kpared ° kais
ri usaB (radio interno del 1iUSAB = RcUSAB + epared 4.7 m
USAB)
reusas (radio externo del reUSAB = riUSAB + eais 4.74 m
USAB)
Asuelo UsAB (4area) AsueloUSAB=u1. 2.reUSAB.HrUSAB 261.65 m?
Qpared usaB (calor pared) Qpared USAB 6.31 kW
_ (TUSAB — TwUSAB).2.w. HrUSAB
- I riUSAB reUSAB
"RcUSAB | " riUSAB
kpared kais
Qsuelo usaB (calor suelo) Qsueloygsap 5.16 kW
_ (Tysap — TWysag)- 2.m. Hysap
~ epared eais
kpared.riys,g = kais.reysap

Tabla 5. 9 — Esquema de calculo de los intercambios de calor a través de las paredes y el suelo

del digestor (Qparedy Qsuelo)

Fuente: Propia.

(511) Supongo al suelo como hiimedo y compacto.
(512) Se asume que todo el suelo esta a 3 °C (posicion conservadora).
(513) E1 SSAD esta enterrado, exceptuando la tapa

El calor es positivo tanto de las paredes como del suelo por lo cual se afirma que todas las
superficies pierden calor hacia los alrededores.
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5.3.6. Calculos del calor que necesita cada serpentin

A continuacidn se calcula el calor que debera intercambiar cada serpentin para mantener la
isotermicidad de cada etapa.

Qserpenting; = Qrapa + Qsueto + Qatim + Cparea + Csotar = 143.75 kW
QserpentinR2 = Qtapa + quelo + Qalim + Qpared + Qsolar = —5031.1 kW
Qserpentings,p = Qtapa + Qsyeto + Qaiim + Qpared + Qsotar = 4153.5 kW

QserpentinUSAB = Qtapa + quelo + Qalim + Qpared + Qsolar = 61.04 kW

R2 debe bajar la temperatura antes de alimentar al digestor SSAD.
Respecto al SSAD sera necesario entregarle calor al igual que el USAB y a R1.

Para realizar los calculos se adopta una postura conservadora, se eligié ubicar el sistema en el
caso mas desfavorable y calcular el caudal maximo necesario de fluido calefactor o refrigerante
segun corresponda. Siluego en la practica el sistema se encuentra en mejores condiciones de

operacion se pueden regular los caudales de los fluidos que se encuentran en el serpentin mediante

los sistemas de control, disminuyendo el intercambio térmico.

5.4. SISTEMA DE CONTROL

Para el correcto funcionamiento del biodigestor hay que controlar y monitorear ciertos
parametros que indican si el biodigestor esta operando en los rangos 6ptimos. Los parametros de
seguimiento en un reactor USAB son:

5.4.1. Control de Temperatura

Se disefia un sistema de control de temperatura para mantener estable cada uno de los
digestores, respetando las condiciones de cada modelo cinético (de 32°C para el reactor USAB y
32°C para el SS-AD. También se disefian los controles de temperatura para calefaccionar el
recipiente de tratamiento térmico R1 y para refrigerar el recipiente de acondicionamiento del
sustrato R2.

Se plantea un sistema de control de lazo cerrado:
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Figura 5. 4. Control de Temperatura en lazo cerrado para reactor isotérmico.
Fuente: propia
Siendo:

Gc: funcion de transferencia del controlador
Gv: funcion de transferencia de la valvula

Gm: funcién de transferencia del medidor

Gp: funcion de transferencia del proceso

Gd: funcion de transferencia del perturbacidn.

El sistema de control de temperatura consta de:

e Panel de control: es donde se setea la temperatura deseada y el rango 6ptimo, el panel es el
que recibe la informacién del sensor y envia informacion a la electrovalvula.

e Tuberias de conduccion de fluido calefactor o refrigerante: el fluido puede ser vapor de agua o
agua que se utilizara para la transferencia de calor por conduccién a través de las paredes
metalicas de la tuberia, éstas deben ser de acero inoxidable de % “.

e FElectrovdlvula: controla el caudal del fluido de intercambio.

e Sensor de temperatura: termocupla Pt 100.

e C(Caldera y depdsito de agua de 6smosis

e Bomba.

A continuacidn se realizan los balances de energia para poder calcular las funciones de
transferencia del proceso (GP).

Recipiente R1:

El R1 debo calentar la corriente desde temperatura ambiente hasta 70°C que es la temperatura
ala que se lleva a cabo el pretratamiento.

Balances de energia

Fp. Tp(t).Cpa.pa + Fep.Tep(t). Cpep- pep+Fy. To (B). CPF1-PF11+ H(v-)FV1(t)

dt

= Fiu-T1g(0). Corin-Prin + CPr1m- Prig-Vri-

(514) Se considera que:

Cpr1-pr1 = CPr1n- Prin = CPr3. Pr3 = CPrz- Pr2 = CPra- Pra=CPrs. Prs=CPg. pr = Cp.p

(515) Se considera despreciable el aporte del término que incluye al biogas y del codigestor.

(516) Se considera que el reactor se calefacciona con vapor a 500°K (Se detallara en el capitulo 7).
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H, FV,(t) + F;.T4(t).Cpy,. dT4(t
F.T,(t) + v 1 (1) C;pA() Pa pAzFlH-TlH(t)+VR1- 1dHt()

Siendo:

CD, Fa, F1, Fiu=Caudales volumétricos (m3/s).
H,= Entalpia del vapor (k]/kg)
Cp=Capacidad calorifica (k]/kg.°C)
p=densidad (kg/m?3)

Vri=Volumen del R1 (m3).

FV1= caudal volumétrico de vapor (m3/s)

CcD l
FV1 . .
- Figura 5. 5- Detalle de corrientes en
A Rl — reactor R1
< Fuente: propia
F1
F1H

Hallo GP1(s) considerando perturbaciones s6lo en el caudal de vapor FV1(s):
Tiy (s H K,
Gpl(S) — 1H,( ) — v — GP1
FVy’(s)  (Vgi.S+Fiy).Cp.p  Tepr-S+1

Hallo GD11(s) considerando perturbaciones sélo en la temperatura de alimentacién de BSG del
reactor T1(s):

Ty (s) _ Fy _ Kep11
T,'(s) Vgi.s+Fy tep11-s+1

Hallo GD12(s) considerando perturbaciones sélo en la temperatura de alimentacién de BWW
del reactor Ta(s):

GD11(s) =

Tig'(s) _ Fu.Cpa.pa _ Kepiz
T, (s) (Vg1.S + Fig).Cp.p  Tgpia-S+1

GD15(s) =

Se calcula GD; sumando ambos aportes:
GD,(s) = GD11(s).GDy,(s)

Recipiente R2:

En R2 debo refrigerar el caudal de sustrato para que ingrese al reactor SSAD con una
temperatura adecuada (<35°C, rango mesofilico 6ptimo) para que se efectuie la digestion.

Balances de energia

dT,(t)
Fiy- Tip (). Cop1n- Prin + CPag- Pag-Tap (1) Fap(t) = Fp. T2 (0). Cppz- pr2 + CPp2- Pra- VRz-—dt
(517) Se considera que el reactor se refrigera con etilenglicol a -5°C (Se detallara en capitulo 7).
CPag-Pag-Tap (). Fpp(t) dT,(t)
Fiy. Tiy(t) + = F,. T, (t) + Vgy.
1H lH( ) Cpp 2 2( ) R2 dt
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Siendo:

o F, Fig=Caudales volumétricos (m3/s).
Vr2=Volumen del R2 (m3).
Cpag: Capacidad calorifica del refrigerante (Kcal/kg).
Fag= caudal volumétrico de refrigerante (m3/s)
pase=densidad del refrigerante.

F1H Figura 5. 6- Detalle de corrientes en
reactor R2

S Fuente: propia
FAE »

Hallo GP2(s) considerando perturbaciones s6lo en la temperatura del refrigerante Tag(s):
T, (s Cvag-Pag-F, K,
GP,(s) = 2 ( ) _ PAE-PaE-TaE _ GP2
Ty’ (s)  (Vra.S+HF,).Cp.p  Tgpa.s+1
Hallo GD2(s) considerando perturbaciones s6lo en la temperatura de alimentacién de Rz(s):
T, (s F. K,
GDZ(S) — 2 ,( ) — 1H — GD2
Tig'(s) Vga.s+F, 1Tgpp.s+1

Reactor SSAD:

Se realizan los balances teniendo en cuenta que la temperatura del SSAD debe mantenerse en
32°C.
Balances de energia
Fy. To(8). Cppa- prz + Fu- Ty (8). CDpa- pra + Hy. V1 (2)
= F3.T5(t).Cpps. pp3 + Rea.T5(t). Cpg. pr+ Bl,. T5(t).Cpg. pp
dTs(t)
dt

+ Cprs- Pr3- Vssap-

H,.FV,(t dT5(t
Fz-Tz(t)+F4-T4(t)+vT;() 3(6)

= F3T3(t) + Rea. T3(t) + VSSAD'T

Figura 5. 7-Detalle de corrientes en
reactor SSAD
Fuente: propia
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Siendo:

o Fy, F4, F3, Rea y Blssap=Caudales volumétricos (m3/s).
e Vssap=Volumen del SSAD (m3).

e FV,= caudal volumétrico de vapor

Hallo GPssap(s) considerando perturbaciones sélo en el caudal de vapor FV(s):
T5'(s) H, _ Kgpssap
GPssap(s) = o= = =
Vi’(s)  (Vssap.S + Rea+ F3).Cp.p  Tgpssap-S+ 1

Hallo GDssap(s) considerando perturbaciones sélo en la temperatura de alimentacion del
reactor Tz(s):

T5'(s) _ F, Kcpssap

GDssap(s) = = -
ssap (S) T,’(s) Vssap.-S+ F3+Rea tgpssap-S+1

Reactor USAB:

Se realizan los balances teniendo en cuenta que el USAB debe operar a 32°C.

Balances de energia
Ay . Tuy(t).Cpaz.paz + Rea. T (t).Cpg. pr + Hy,. FV5(t)
= F4.Ty(t)Cpra. pra + F5. Ts(t). Cpps. pps+ B1,. Ts(t). Cpp. pp

dTs(t)
+ Cprs. Prs- Vusas- It
H,. FV3(t) + A,. T4 (t).Cpyo. dTs(t
Rea.T; (t) + — 3(O) + 42 Tar (0. Cpaz pAZ=F5.T5(t)+F4.T4(t)+VUSAB.ﬁ
Cp.p dt
Siendo:

e A F4 Fs, Reay Bly,=Caudales volumétricos (m3/s).
¢ Vysag=Volumen del USAB (m3).
¢ FV3=caudal volumétrico de vapor (m3/s)

Bl

. reactor USAB
Fs Fuente: propia

\\_,/ Figura 5. 8- Detalle de corrientes en

FV3

Az

L

Hallo GPusag(s) considerando perturbaciones sélo en el caudal de vapor FV3(s):
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Ts'(s)

H,

KGPUSAB

GPUSAB(S) = FV, (s) =
3

(Vysag-S+F4+F5).Cp.p N

Tepusag-S + 1

Hallo GDusag(s) considerando perturbaciones sélo en la temperatura de alimentacién del

reactor Tz(s):

GD (s) = Ts'(s) _ A2.Cpaz-paz  Kepusas
USAB = 7 = =
Ta2'(s)  Vysap-S+Fo+Fs  Tepusap-s+1
La siguiente tabla resume los parametros estaticos y dinamicos de cada bloque del lazo de
control:
Parametros K T G
Valvula Kv=[(100-0)% de apertura/ Ty es despreciable en v=Ky= 6.25 %/mA
(20-4)mA]= 6.25%/ mA comparacion con el t
del proceso
Electrovalvula isoporcentual.
Control Kc=(20-4)mA/ (20-4)mA=1 Tces despreciableen | Ge=Kc= 1 mA/°C
comparacién con el T
del proceso.
Medidor de | Km=(20-4)mA/ (100-0)°C= Tm es despreciableen | Gm=Kn= 0.16 mA/°C
Temperatura 0.16 mA/°C comparacion con el t
(Pt 100) del proceso.
R1 Kgp1= 1.872.104 [OC_'S](SJS) 16 | tGP1=7.73.103[s] GP1=£ [OC_S]
kg Tgp1-St1 Ll kg
Kep11=5.625.10 TGD11=1GP1 GDy =—26P1L _Kep11 [ ]
Tgp11-S+1
tG12=1GP1
Kep12=1.133 GD,,=—KeD12 [ ]
12=— -
Tgp12-S+1
GD1= GD11.GD12
R2 Kep2=14.698 tGP2=7.73.103[s] GP,=—XGP2 Kgp2 [C]
Tgp2-S+1L°C
Kep2=1 1GP2= 1GD2 _Kgpa
‘L'GPZ S+1 [°C]
Proceso Kcpssap= tGPSSAD= 3.458.106s GPss AD:M [ﬂ]
SSAD Tgpssap-S+1Llkg
TGPSSAD= TGDSSAD °
KGDSSAD= 0.878 GDssm):M [—C]
Tgpssap-S+1 L°C
Proceso Kcpusag= 7.267 [OC'S] tGPUSAB=6.708.105 [s] | GPysap=— GPUSAB [ﬂ]
USAB kg TGpusaB-St1 L kg
TGDUSAB= tGPUSAB K oc
Kepusas=0.776 GDyspp=— CRUSAE [_]
TGDUSAB-StT1 L°C

Tabla 5. 10 — Control de Temperatura

Fuente: Propia.

5.4.2.

Control de pH



El proceso de biometanizacién es largamente influenciado por los cambios de pH, siendo el
rango 6.5-8.5 el mas conveniente para evitar inhibiciones (Weiland, 2003). El valor del pH aumenta
por la acumulaciéon de amonio durante la degradacién de las proteinas, mientras que con la
acumulaciéon de AGVs (acidos grasos volatiles) resultantes de la degradacién de la materia organica
el valor del pH disminuye; considerandose un pH téxico para las metanogénicas cuando se
encuentra por debajo del 6.6.

El sistema de control de pH consta de:

e Dispensador aséptico de dcido (HCI);

e Filtro microporo en linea;

e Manguera flexible resistente al dcido;

e FElectrovalvula 1;

e Dispensador aséptico de base NaOH,;

e Filtro microporo en linea;

e Manguera flexible resistente a la base;

e Electrovalvula 2;

e Sensor de pH: es una sonda que mide la acidez e informa al panel de control.

e Panel de control: recibe informaciéon del sensor de pH y, en base a la misma, envia
informacion a las electrovalvulas y bombas de 4cido o base segun corresponda.

5.4.3. Control de espuma

La presencia de oxigeno en el ambiente interno del biorreactor ocasiona que los productos
de desecho del catabolismo celular de los microorganismos anaerobios sean oxidados, por lo que,
las espumas se tornan densas y “jabonosas” ocasionando serios problemas funcionales y
contaminado el cultivo.

Un sistema de control de espuma consta de:

e Panel de controlador de antiespuma: comanda la electrovalvula que dispensa el
antiespumante y recibe la sefial de medicion del sensor de espuma.

e FElectrovdlvula: recibe la sefial eléctrica del control y en proporcién a la misma abre o cierra
dejando pasar el porcentaje de antiespumante adecuado.

e Sensor antiespuma: es el sensor que mide el nivel de espuma en el medio de cultivo; se
especifica de acuerdo al tamafio del frasco dispensador de antiespumante.

e Deposito de antiespumante: debe contar con su propio sistema de filtraciéon y equiparacion
de presidn (externa e interna), generalmente se usa en soluciones de base en agua como
nuestro sustrato emulsiones de siliconas.

e Manguera flexible: se recomienda una de silicona curada. La manguera flexible se conecta al
sistema (biorreactor) mediante un tubo de adiciéon de reactivo, este debe ser de acero
inoxidable y su didametro debe ser el didmetro interno de la manguera flexible.

5.4.4. Analisis del contenido de materia organica

Es una prueba analitica que permite determinar el contenido de materia organica
biodegradable en una muestra de aguas residuales midiendo el consumo de oxigeno por una
poblacién microbiana heterogénea. La importancia de esta prueba radica en que es un parametro
ambiental que da una medida del grado de contaminacién. Medida en el afluente y efluente del
reactor permite calcular la remocion del mismo.

91



5.4.5. Analisis de la concentracion de sustrato.

La determinacion de los so6lidos es una prueba indispensable para la operacién de reactores
biolégicos, que junto con otros parametros, proporciona informacion de la eficiencia de remocién
del proceso, e indirectamente, de la concentracién de biomasa bacteriana en el reactor.

5.4.6. Analisis de presencia de inhibidores de reaccion.

Los Acidos Grasos Volatiles (AGV) son los principales productos intermedios de la digestién
anaerdbica del material degradable a metano: acidos acético, propidnico, butirico y valérico. Se
mide en mg Ac. Acético/L. La concentracién de AGV en el efluente debe ser muy baja y debe
mantenerse en estos niveles, ya que los incrementos de éstos por encima de la capacidad buffer del
sistema, tiene un efecto inhibidor de los compuestos intermedios que se produce en funcién de su
grado de ionizacion.

La actividad metanogénica est4, asi mismo, relacionada con la capacidad de tiempo que el
lodo tiene para adaptarse a los AGV del sustrato usado. Los AGV son degradados por bacterias
acetogénicas hasta acido acético, que constituye el mayor sustrato de las bacterias metanogénicas.

También se mide la alcalinidad del sustrato en mg de CaCOs/L. El CaCOsz se debe
principalmente a la presencia de iones bicarbonato, carbonato e hidroxilo. Se ha demostrado que
cuando la relaciéon entre AGV y la alcalinidad del medio supera 0,3-0,4 es indicador de fallo
inminente en el sistema de digestion anaerobia.

5.5. EFLUENTE

El sustrato luego de la digestion anaerobia dentro del digestor forma un efluente llamado
digestato. Principalmente la fraccién de carbono es la que sufre modificaciones a través de la
digestion, esto significa que los nutrientes que contiene la biomasa se preservan y ademas son mas
facilmente solubles por el proceso de degradacién anaerobica y, por lo tanto, son mas faciles de
absorber (Dohler, 1999). La proporcién de C:N de los digestatos es de aproximadamente 5 0 6 y, de
ese modo, significativamente menor que los sustratos crudos. La degradacién de la materia
organica hace que el Nitrogeno enlazado organicamente se convierta en Nitrogeno enlazado
inorganicamente y resulta, en consecuencia, en que la fraccién de amoniaco constituye una mayor
proporcion (aproximadamente 60% a 70%) del nitrogeno total de los digestatos.

El efluente de un biodigestor puede ser reutilizado, cuenta con varias aplicaciones, una de ellas
es su utilizacion como fertilizante organico, ya que presenta caracteristicas similares a los
fertilizantes tradicionales y son mas nutritivos debido a que contienen nitrégeno, fésforo y potasio,
entre otras sustancias Utiles para las plantas. También puede ser utilizado como alimento para
animales ya que contiene calcio, hierro, cobre y zinc, muchos tipos de proteinas, celulosas y
aminodcidos.

5.5.1. Biofertilizante

La conversion anaerobica de los sustratos permite la produccién del biogas, y al mismo
tiempo, se produce un fertilizante natural, el digestato o biol.
La materia organica digerida que sale del biodigestor es un fertilizante organico. Este
fertilizante permite una adecuada nutricion de los suelos que se empobrecen con los cultivos.
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Durante la digestion anaerdbica se conserva una mayor cantidad de nutrientes que en la
digestion aerdbica (compostaje) en la cual se volatilizan 25% mas de nutrientes (House, 1981).

El digestato es un buen fertilizante, rico en fésforo, potasio y nitrégeno, en comparaciéon con
el sustrato fresco es mas eficaz, homogéneo y tiene un contenido de nutrientes mas alto, con una
mejor relacion C/N, ademas es mas seguro sanitariamente para animales y personas porque la
digestion anaerobia elimina organismos bioldgicos patégenos. Ademas atrae menos insectos ya que
es casi inodoro (Elordi Garcia. 2017).

SUSTANCIA CANTIDAD
Nitrégeno 260 mg/It
Fosforo 20 mg/lt
Potasio 275 mg/lt
Micronutrientes presentes Ca, Mg, S, B, Cu, Fe, Mn, Zn
Escherichia Coli <10cfu/100 ml
Coliformes fecales <10cfu/100 ml
E. Coli 0157:H7 No

Listeria Monocytogenes No
Salmonella No

Vibrio Cholerae No

Tabla 5.11 - Propiedades del biol.
Fuente: Homebiogas.

En comparacién con el uso directo de los excrementos, el biol se distingue por ser asimilable
mas rapidamente puesto que los nutrientes estan disueltos en el agua. En cuanto a la comparacién
con el uso de fertilizantes quimicos el interés es, por un lado, econémico, puesto que se ahorra su
compra y, por otro, ambiental, puesto que los fertilizantes quimicos necesitan combustibles fosiles
o productos quimicos nocivos para su fabricacion.

El biofertilizante que se extraerd de los biodigestores se bombeara a través de bombas
independientes a lagunas aerdbicas que posee el establecimiento (Fig.5.9). Las lagunas cumpliran la
funcion de almacenamiento de biofertilizante.

Figura 5.9 - Lagunas Aerébicas.
Fuente:
http://www.inforestserviciosforestales.
blogspot.com.ar

A continuacion se detalla el volumen de biofertilizante que se producira anualmente (ver Tabla
5.11). El mismo sera aproximadamente igual al volumen de efluente que se generara anualmente.
Se considero una pérdida del 5% (Graifio, 2014).

BIOFERTILIZANTE
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Volumen de Efluente SSAD (VEssap) Tabla 4.2 4566.4 kg/dia
Volumen de Efluente USAB (VEuysag) Tabla 4.3 50528.4 kg/dia
Volumen de EfluenteTotal (VET) VEr= VEusap+ VEssap | 55094.8 kg/dia
Volumen de Biofertilizante 95% VET (5) 52340.06 kg/dia

TABLA 5.12 - Volumen de biofertilizante producido anualmente.

Fuente: Propia
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6. DISENO DE SISTEMA DE
SEPARACION

6.1. NORMATIVA

La purificacién del biogas crudo es el proceso mediante el cual se ajusta su contenido de gases
acidos y otras impurezas a los valores especificados por el ente regulador competente.

El objetivo del presente trabajo es producir un biogas apto para ser inyectado a la red de gas
natural. En Argentina, la normativa en lo referente a seguridad, proteccién ambiental,
procedimientos técnicos y comerciales, calidad del servicio y transporte y distribucién de gas esta
regulada por el Ente Nacional Regulador del Gas (ENARGAS), las especificaciones fueron detalladas
en el capitulo 3 en la tabla 3.1.

6.2. DISENO DEL SISTEMA

La corriente B1 obtenida en los digestores cuya composicion molar es 65.9 % de metano, 30.7
% de diéxido de carbono y 3,4 % de nitrégeno sera tratada para obtener una corriente de biogas
que cumpla con los requisitos mencionados en la tabla 3.1 y asi poder inyectarla a la red de gas. El
tratamiento se realizara en dos etapas: etapa de purificacion y etapa de secado.
En el simulador UNISIM se siguieron los pasos que se describen a continuacién:
Se establecié un nuevo caso en el que se definieron todos los componentes
involucrados y el paquete termodindmico correspondiente analizado en el punto
3.2.3:
- “Peng-Robinson” para la separacion del N2 en un destilador flash,
“Amine Pkg-KE” para la etapa de separacion del COz por absorcion quimica.
- “Glycol Package” en la etapa de secado por absorcién quimica con TEG.
Se ingreso6 a los ambientes de simulacion en cada etapa por separado, en ellos se
construy¢ el diagrama de flujo del proceso, colocando las corrientes de materia y
energia y los equipos.
Una vez armada la planta, con todas las unidades y corrientes del proceso, se conecté
la salida del reciclo con la entrada a la torre de absorcién y se llegé a la convergencia
del sistema.
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6.2.1. Etapa de Separacion del N:

La cantidad de N; y CO2 que contiene la corriente de biogas B1 supera los contenidos
permitidos especificados por ENARGAS. El contenido de CO2 se eliminara en el absorbedor al fluir
en contracorriente con la amina MEA (se detalla en punto 6.2.2), pero s6lo con esta medida no se
logra cumplir con la normativa, también es necesario bajar el contenido del N2, se empleara un
Tanque Flash con el objetivo de eliminarlo.

En la figura 6.1 se muestra el diagrama de flujo de la separacion del N»:

-, .
B

FRIO COLD FLASH

1 Q2

Blusag MIX1

1
BIOGAS
CALOR 2

I;J[F'AI‘-JSCR 2 by

I13IC}GAS BIOGAS EHCPGAS

!13C}M PRESOR

Figura 6.1-Separacion del N».
Fuente Propia.

Las corrientes “Bluysas” y “Blssap” obtenidas de los biodigestores se mezclan en MIX 1 para
obtener una Unica corriente de biogas llamada “B1”.

Posteriormente se reduce la presion del biogas “B1” con el EXPANSOR 1, obteniéndose la
corriente gaseosa “Bluotr”, dicha corriente sera enfriada con el equipo FRIO 1 obteniendo la
corriente “BlcoLp” en estado liquido, sobre la cual acontecera una evaporacién instantanea. La
separacion en el destilador FLASH es una operacion de una sola etapa en donde se evapora
parcialmente una mezcla liquida y se obtienen dos corrientes: una corriente en estado liquido
llamada “BIOGAS 1” y una corriente gaseosa llamada “N2”.

Se realiza la simulacidén en el software UniSm Design y se elige la presiéon adecuada para que
se produzca la separaciéon completa del Nitrégeno de la corriente de “B1”. La mayor presion posible
para obtener estos resultados es de 5 kPa.

A continuacién se describen las corrientes:

MIX 1
CORRIENTES ENTRANTES
Corriente | Presion Temp. Fraccion Flujo Fracciones masicas
kPa °C Fase Vapor kg/h
(kPa) Q) e Vap (kg/h) CHa o, N,
Blysas 101 32 1 105.2 0.422 0.54 0.038
Blssap 101 32 1 31.954 0.422 0.54 0.038
CORRIENTES SALIENTES
B1 | 101 | 32 1 | 1372 | 0422 | 054 | 0.038

Tabla 6.1-Detalles de las corrientes entrantes y salientes del mezclador MIX 1.
Fuente Propia.

EXPANSOR 1
Corriente Presion Temp. Fraccion Flujo masico (kg/h)
(kPa) (°C) Fase Vapor
B1 101 32 1 137.2
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B1 nor 5 -85.34 1 137.2
Corriente Energia (k] /h) Energia (kW)
w1 2.23.104 6.2
Tabla 6.2-Detalles de las corrientes entrantes y salientes del EXPANSOR 1.
Fuente Propia.
FRIO 1
Corriente Presion Temp. Fraccion Flujo masico (kg/h)
(kPa) (°C) Fase Vapor
B1 qor 5 -85.34 1 137.2
B1 cowp 5 -192 0 137.2
Corriente Energia (kJ/h) Energia (kw)
Q1 8.52.104 23.68
Tabla 6.3-Detalles de las corrientes entrantes y salientes del cooler FRIO 1.
Fuente Propia.
FLASH
Presion 5 kPa
Temperatura -192°C
CORRIENTES ENTRANTES
Corriente | Presion | Temp. | Fraccion | Flujo Fracciones masicas
(kPa) (°C) Fase (kg/h)
Vapor CH4 CO; N H;0 | MEA
B1 cowp -192 0 137.2
CORRIENTES SALIENTES
BIOGAS 1 -192 0 128.6 | 0.419878 | 0.576142 | 0.0039 0 0
8
N2 -192 1 8.6 0.453709 0 0.5462 0 0
88

Tabla 6.4-Detalles de las corrientes entrantes y salientes del Destilador FLASH.
Fuente Propia.

Luego de la separacion flash se obtiene la corriente “BIOGAS 1” con un contenido minimo de
N2. Antes de ingresar dicha corriente al ABSORBEDOR 1 para disminuir su contenido de COz, es

necesario acondicionarla. En primer lugar pasara por CALOR 1 para pasar de estado liquido a

gaseoso, una vez logrado el cambio de estado ingresara a COMPRESOR 1 para alcanzar la presion
de 300 kPa requerida para la separacion eficaz (punto 3.2.5) y finalmente ingresara a FRIO 2 para
obtener la temperatura de 25°C requerida (punto 3.2.5).

CALOR 1
Corriente Presion Temp. Fraccion Fase Flujo masico
(kPa) (°C) Vapor (kg/h)
BIOGAS 1 5 -192 0 128.6
BIOGAS 2 25 -120 1 128.6
Corriente Energia (kW) Energia (k] /h)
Q2 21.65 7.8.104
Tabla 6.5-Detalles de las corrientes entrantes y salientes del heater CALOR 1.
Fuente Propia.
COMPRESOR 1
Corriente Presion (kPa) | Temp. (°C) | Fraccion Fase | Flujo masico (kg/h)
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Vapor
BIOGAS 2 25 -120 1 128.6
BIOGAS 3 300 46.63 1 128.6
Corriente Energia (kJ/h) Energia (kW)
W2 2.92.104 8.13

Tabla 6.6-Detalles de las corrientes entrantes y salientes del COMPRESOR 1.

Fuente Propia.

FRIO 2
Corriente Presion (kPa) Temperatura Fraccion Fase Flujo masico
(°C) Vapor (kg/h)
BIOGAS 3 300 46.63 1 128.6
BIOGAS 4 300 25 1 128.6
Corriente Energia (kW) Energia (k] /h)
Q3 1.140 4104
Tabla 6.7-Detalles de las corrientes entrantes y salientes del cooler FRIO 2.
Fuente Propia.
6.2.2. Etapa de separacion del CO:

En la figura 6.2 se muestra el diagrama de flujo de la separacién del CO2:

Qs

MEA reg

.?.BSU RBEDOR

Columna de
I%:estilac:iuin
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V co2

BOMBA
4

(LI} ME&
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Figura 6.2- Etapa de purificacién. Absorcion quimica con MEA.
Fuente Propia.

MEA reg 1

i
-

La corriente “BIOGAS 4” ya acondicionada a la presién y temperatura requeridas ingresa a
ABSORBEDOR 1 y circulara a contracorriente con una corriente de amina “MEA1” para disminuir
el contenido de COx.

En la siguiente tabla se detallan las propiedades de la amina MEA:

Nombre

Monoetanolamina MEA

Férmula

HO-CH2-CH2-NH:
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Masa molar (g/mol) 61.08
Punto de fusion (°C) 10.5°C
Densidad (20°C) 1.02

Punto de Ebullicion (°C) 170.8
Temperatura critica 405°C

Tabla 6.8 - Propiedades de 1a MEA.
Fuente: NIST, Libro Web de Quimica.

Para disefiar ABSORBEDOR 1 se realizan simulaciones con el software UniSim Design, se
evaluan los siguientes parametros:
Caudal de MEA y cantidad de etapas: se elige el caudal minimo de MEA y la cantidad

minima de etapas en las que se obtenga la extraccion deseada del CO; especificada

previamente de la corriente de biogas.
Concentracion de la amina MEA: 30%P/P (se analiz6 en el capitulo 3).
Temperatura de MEA: Se debe elegir entre 25y 127°C ya que es el rango de trabajo del

paquete de aminas elegido, se elige la menor (25°C) para evitar costos energéticos.
Tipo de torre: Se escoge torre rellena. El relleno seleccionado para la columna de absorciéon
son los Anillos Pall en Polipropileno, es un material de forma cilindrica con paredes

ranuradas y lenguas internas, siendo el diametro y la altura del anillo iguales a 1 pulgada.
Los Anillos Pall tienen la forma aproximada de los anillos Raschig, excepto que las paredes
han sido abiertas y se han adicionado superficies interiores y deflectores. El espacio libre
disponible incrementado de los Anillos Pall, resulta en mejoras de la capacidad. Cuando son
comparados con los Anillos Raschig, muestran un incremento de por lo menos el 80%. Otra
de las ventajas del uso de Anillos Pall es que requieren menor tiempo y costo de instalacién
comparado con los anillos ceramicos. Ademas no desprenden polvillo y la superficie lisa de
los Anillos Pall en polipropileno evita la deposicion de sélidos, aunque cuando ello ocurra
pueden ser facilmente limpiados “in situ”.
En las simulaciones que se llevaran a cabo en este capitulo los resultados son obtenidos de
calculos basados en etapas ideales, el relleno elegido no se ve reflejado en los resultados que
se mostraran a continuacién pero es sugerido para el disefio de la planta.
Presion de operacion: se analiz6 en el capitulo 3 que la presion adecuada para la absorcién
6ptima de MEA-CO2 son 300 kPa.

La simulacidn se realiza variando gradualmente el caudal de la amina y buscando que el
numero de etapas sea el menor posible, el caudal definitivo se obtiene al lograr la extraccidon de CO:
especificada de la corriente a purificar.

ABSORBEDOR 1
Presion 300 kPa
Numero de etapas 18
Tipo de torre Torre rellena
Relleno Anillos Pall
CORRIENTES ENTRANTES
Corriente | Presiéon | Temp. | Fraccion | Flujo Fracciones masicas
(kPa) | (°Q) ‘faa:(‘:r (ke/h) ""cH, [ co. | H0 | MEA | N2
B14 300 25 1 128.6 0.4198 | 0.5761 0 0 0.0039
78 42 80
MEA 1 300 25 0 1400 0 0.0000 | 0.69996 | 0.299 0
45 9 987
CORRIENTES SALIENTES
CHsy | 300 | 25 | 1 | 55.92 | 0.9768 | 0.0000 | 0.01065 | 0.000 | 0.0124
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AGUA 04 11 55 073 57
MEA 2 300 51.26 0 1473 0.0000 | 0.0497 | 0.66502 | 0.285 0
28 71 1 180

Tabla 6.9 -Detalles de las corrientes entrantes y salientes del ABSORBERDOR 1.
Fuente: Propia.

La mezcla liquida denominada “MEA 2” obtenida a la salida del absorbedor se procesara en
la Columna de Destilacion 1 con el fin de regenerar la corriente de amina, es decir, eliminar de su
composicion el mayor porcentaje posible de CO2 y remanentes de CHa.

La etapa de alimentacion divide la columna en la zona de enriquecimiento (parte superior) y
en la zona de agotamiento (parte inferior).

La alimentacion se introduce en la torre en una cascada vertical de etapas, la misma
desciende por la columna hasta llegar al calderin. Se suministra calor al calderin para generar
vapor. El vapor asciende por la columna y se lava con el liquido, el vapor va absorbiendo los
componentes mas volatiles de la alimentacion (CHs y CO2). El vapor sale de la columna por la parte
superior y se dirige a un condensador. El liquido que abandona el calderin es conocido como
producto de fondo (corriente “MEA regenerada”).

En la Columna de Destilacion 1 se escoge un condensador parcial con el cual se extrae de
la torre una corriente de Vapor Saturado rica en los componentes mas volatiles (Vapor y CO2) y una
porcion del condensado denominada Destilado (agua), la porcién restante del condensado vuelve a
ingresar a la torre y se la denomina Reflujo.

vapor
¥y co2

EEBFL__ : vapor y co2

Main TS @COL2

To Condenser Q3
@CcoLz ! @coL2

1 . Reflux Condenser @COL2
MEA 3 = 5 i agua
@CoL2 @coL2 @coL2
MEA 3 Boilup @COL2
Q33
@CoL2

(PR penoier @coL2

To Reboiler @COL2

Figura 6.3 - Columna de Destilaciéon 1
Fuente: Propia.

Se selecciona un condensador parcial ya que se puede obtener la separacién de
componentes deseada con el minimo gasto energético y optimizando el tamafio de la torre al lograr
un minimo caudal de reflujo.

Se realizan varias simulaciones con el programa UniSim Design cambiando distintas
variables, se busca la composicion deseada, es decir que la corriente de amina regenerada llamada
“mea reg” no tenga remanente de COz ni de CHs y que la regeneracion sea lo mas econémica
posible.

Los pardmetros que se iteraron fueron:

* Presion de la trabajo de la torre: se elije presion atmosférica para simplificar el
proceso.

e Numero de etapas: se elijen las menos posibles para minimizar el costo de la torre.

e Relacion de reflujo: Si aumento la relacion de reflujo se requiere mayor cantidad de
energia en el calderin lo que equivale a un mayor costo de operacidn, se elige el
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minimo caudal de reflujo posible para minimizar el tamafio de la torre y minimizar
el costo de operacion.

Tasa de producto de fondo (Mea reg): Se busca que la tasa de producto de fondo
“Mea reg” sea la mayor posible sin arrastrar nada de CO-.

Tasa de Vapor (Vapor y CO2): si disminuye esta tasa la energia necesaria en el
calderin es menor pero en cierto punto comienzo a obtener CO: en la corriente de
Destilado, como esa corriente la voy a mezclar luego con la corriente de Fondo, no es
conveniente que tenga diéxido de carbono por lo cual se elige el valor menor pero
siempre y cuando no se empiecen a obtener trazas de COz en la corriente llamada
“Agua”.

Tipo de torre: Se elije usar torre de platos, las mismas se usan para fluidos limpios,
que no formen espumas y para flujos medio-bajo de liquido. Normalmente se usan
platos perforados por su simplicidad y bajo costo.

Se comenzo6 la simulacion fijando la presion igual a la atmosférica mediante VLV-1 y un nimero
de etapas igual a 10, luego se comenz6 a monitorear la simulacién variando simultaneamente la
relacién de reflujo, la tasa de producto de fondo y la tasa de vapor. Una vez obtenido un sistema que
satisfaga los requisitos con el minimo uso de energia se opta por verificar si al disminuir las etapas
seleccionadas se muestran mejoras significativas.

VLV-1
Corriente Presion (kPa) Temperatura Flujo masico (kg/h)
(Y]
MEA 2 300 51.26 1473
MEA 3 101.3 51.26 1473

Tabla 6.10-Detalles de las corrientes entrantes y salientes de la valvula VLV-1.
Fuente Propia.

COLUMNA DE DESTILACION 1

Q4a 2.193.107 k] /h
Q4b 2.333.107kJ/h
Presion 101.3kPa
Numero de etapas 15
Tipo de torre Torre de platos
Tipo de platos Perforados
CORRIENTES ENTRANTES
Corriente | Presion | Temp. | Fraccion | Flujo Fracciones masicas
(kPa) | (°0) ‘faa;:r (ke/b) ™“cH, [ co. | H.0 | MEA | N2
MEA 3 101.3 51.26 0 1473 0.0000 | 00.049 | 0.66502 | 0.285 0
28 771 1 180
CORRIENTES SALIENTES
Vapory 101.3 98.04 1 500 0.0000 | 0.1465 | 0.85332 | 0.000 | 0.0000
CO2 83 83 2 011 01
Agua 101.3 97.86 0 136.1 0 0.0000 | 0.99977 | 0.000 0
32 3 195
MEAREG | 101.3 106.6 0 836.5 0 0 0.49800 | 0.501 0
1 999

Tabla 6.11 -Detalles de las corrientes entrantes y salientes de la Columna de Destilacion 1.
Fuente: propia.
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Finalmente se mezclan las corrientes salientes de la Columna de Destilacion 1: “agua
pura” con la “MEA reg” y una corriente de agua a condiciones ambientales de reposicion en un
mezclador (MIX 2) para formar la corriente regenerada (MEA reg 1) que, luego de acondicionar su
presion y temperatura, ingresa nuevamente al ABSORBEDOR 1. Para acondicionar la presion de la
mezcla se utiliza una bomba (BOMBA 4) y para enfriarla un cooler (FRIO 3) para obtener una
corriente “MEA reg 3” en condiciones similares a la corriente de alimentacién al absorbedor “MEA
1”, las cuales se conectan a un reciclo que garantiza la convergencia del sistema.

MIX 2
CORRIENTES ENTRANTES
Corriente | Presion | Temp | Fraccion | Flujo Fracciones masicas
(kPa) : Fase | (ke/h) ""cH, [ co, | H.0 | MEA N2
(°C) Vapor
Agua 101.3 9786 [0 136.1 0 0.00003 | 0.9997 | 0.00019 0
2 73 5
MEAREG | 101.3 106.6 |0 836.5 0 0 0.4980 | 0.50199 0
01 9
Agua red 101.3 25 0 427 0 0 1 0 0
CORRIENTES SALIENTES
MEAreg1 | 101.3 79.05 |0 1400 0 0.00000 | 0.699 | 0.300059 0
3 938

Tabla 6.12-Detalles de las corrientes entrantes y salientes del mezclador MIX 2.
Fuente Propia.

BOMBA 4
Corriente Presion Temperatura (°C) Fraccion Fase Flujo masico
(kPa) Vapor (kg/h)
MEA reg 1 101.3 79.05 0 1400
MEA reg 2 300 79.11 0 1400
Corriente Energia Energia (kJ/h)
(kW)
W3 0.1045 376.4

Tabla 6.13-Detalles de las corrientes entrantes y salientes de la BOMBA 4.
Fuente Propia.

FRIO 3
Corriente Presion (kPa) Temperatura Fraccién Fase Flujo masico (kg/h)
(°C) Vapor
MEA reg 2 300 79.11 0 1400
MEA reg 3 300 25 0 1400
Corriente Energia (kW) Energia (k] /h)
Q5 81.61 2.92.105

Tabla 6.14-Detalles de las corrientes entrantes y salientes del cooler FRIO 3.
Fuente Propia.

6.2.3. Etapa de Secado del biogas

Se observa que la corriente de biogas obtenida luego del proceso de eliminacién de N2 y CO2
llamada “CH4 y agua” tiene una elevada proporcion de agua, la cual no es la admitida, segun los
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requisitos explicados en la tabla 3.1. Por lo tanto la corriente “CH4 y agua” sera secada por el lavado
en contracorriente con un solvente que tenga fuerte afinidad con el H20. El gas deshidratado sale
por el tope de la columna, mientras que el solvente sale por el fondo.

En la figura 6.4 se muestra el diagrama de flujo de la etapa de secado:
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Figura 6.4 - Etapa de secado. Absorcidon quimica con TEG.
Fuente Propia.

Las propiedades principales que se tienen en cuenta para seleccionar el solvente son: que su
costo sea bajo, que no sea corrosivo, que tenga estabilidad térmica y que sea de facil regeneracion.
El glicol TEG es el que ofrece la mejor relacién costo/beneficio por lo que es el mas utilizado para la
deshidratacion por absorcion (Bouza, 2009).

En la siguiente tabla se detallan las propiedades del TEG:

Nombre TRIETHYLENEGLYCOL (TEG) Referencias
Formula CeH1404 Alexis Bouza, 2009
Peso molecular (kg/kmol) 150.175 Alexis Bouza, 2009
Punto de fusion (°C) -7.35 Alexis Bouza, 2009
Densidad a 25 °C (kg/m3) 1122 Alexis Bouza, 2009
Viscosidad a 25 °C (Pa.s) 0.03673 Alexis Bouza, 2009
Calor especifico a 25°C (J/kg.K) 2190 Alexis Bouza, 2009
Intervalo de Ebullicion (°C) 285-295 GTM S.A.
Temperatura de descomposicién 404 °F=206.6 °C GPA Estudios y servi-
cios petroleros S.R.L.

Tabla 6.15 - Propiedades del TEG.
Fuente Propia.

Para disefiar el Absorbedor 2 se realizan simulaciones con el software UniSim Design, se
evaldan los siguientes parametros:

¢ Caudal de TEG y cantidad de etapas: se elige el caudal minimo posible de TEG y la
cantidad minima de etapas en las que se obtenga la extraccion deseada del H20 especificada
previamente de la corriente de biogas.

e Tipo de torre: Rellenos: Anillos Pall en Polipropileno (idem Absorbedor 1).

¢ Presion de operacion: la presion para la absorcion ptima de TEG-H20 son 101.3 kPa, es la
menor presion que otorga una buena separacion.
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La simulacidn se realiza variando gradualmente el caudal de TEG y buscando que el nimero
de etapas sea el menor posible, el caudal definitivo se obtiene al lograr la extraccion de H2O total de
la corriente de biogas.

Previamente al ingreso al Absorbedor 2, la corriente de biogas llamada “CHs y agua”
disminuira la presion con EXPANSOR 2 hasta 101.3 kPa, luego ingresara al Absorbedor 2 en
sentido contrario a la solucién TEG. Finalmente se obtiene una corriente purificada de biogas.

EXPANSOR 2
Corriente Presion (kPa) Temp. (°C) Fraccion Fase Flujo masico
Vapor (kg/h)
CH4 Y AGUA 300 25 1 55.92
CH4 YAGUA 1 101.3 2.634 1 55.92
Corriente Energia (k] /h) Energia (kW)
W4 2961 0.8224

Tabla 6.16-Detalles de las corrientes entrantes y salientes del EXPANSOR 2.
Fuente Propia.

ABSORBEDOR 2

Presion 101.3 kPa
Numero de etapas 9
Tipo de torre Torre rellena
Relleno anillos Pall de polipropileno

CORRIENTES ENTRANTES
Corriente | Presion | Temp | Fraccion | Flujo Fracciones masicas

(kPa) | (°C) ‘faa:(‘:r (ke/b) “chp, | co, | H0 | TEG N2

TEG 101.3 25 0 15 0 0 0 1 0
CH4Y 101.3 2.63 1 55.92 0.9768 | 0.00001 | 0.0106 0 0.012457
AGUA 1 77 1 55

CORRIENTES SALIENTES
BIOGAS 101.3 16.04 |1 55.32 0.9873 | 0.00001 0 0.000001 | 0.012591
PURO 97 1
AGUAY 101.3 15.6 0 15.6 0.0000 0 0.038 | 0.961789 0
TEG 06 205

Tabla 6.17-Detalles de las corrientes entrantes y salientes del ABSORBEDOR 2.
Fuente Propia.

La corriente de Teg obtenida luego de la absorcién como producto de fondo llamada “Agua y
TEG” debe ser regenerada, es decir, se elimina el agua que fue absorbida en el proceso del secado
de biogas. En la Columna de Destilacion 2 se regenera la corriente de TEG, se escoge un
condensador Full Reflux con el cual la corriente llamada Vapor (reflujo) vuelve a ingresar a la torre.
Al utilizar un condensador Full Reflux el destilado se reintroduce en la columna a la salida del
condensador haciendo que descienda, ala vez que el vapor asciende, el vapor y el liquido
interactuaran de manera que parte del componente mas pesado (menos volatil) presente en el
vapor condensara y parte del componente mas ligero (mas volatil) del liquido se evaporara.

La corriente de fondo se denomina TEG REG y estara compuesta con la mayor proporcion
de TEG posible.

Se realizan varias simulaciones con el programa UniSim Design cambiando distintas
variables, se busca que la corriente de fondo sea TEG puro. Los parametros que se iteraron fueron:
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Presion de la trabajo de la columna: Se itera modificando el nimero de platos y la
presion, tanto en el condensador como en el reboiler, hasta alcanzar la presion
maxima adecuada para garantizar una éptima regeneraciéon pero tomando especial

precaucion de que ninguna corriente alcance temperaturas superiores a la de
descomposicion.

Antes de ingresar la corriente AGUA'Y TEG a la columna debe reducir su P con VLV-2 para
evitar que dentro de la columna se alcance la T de descomposicién del TEG.

VLV-2
Corriente Presion (kPa) Temperatura Flujo masico (kg/h)
(9]
AGUAY TEG 101.3 9.886 15.6
AGUAY TEG 2 5 9.887 15.6

COLUMNA DE DESTILACION 2

Q6

9.217 kW 0 3.318.104 k] /h

Numero de etapas

4

Tipo de torre

Torre de platos

Tipo de platos Perforados
CORRIENTES ENTRANTES
Corriente | Presion | Temp. | Fraccion | Flujo Fracciones masicas
(kPa) 0 ‘faf:r (kg/h) ¢y, Co; H.0 | TEG | N2
AGUAY 5 9.886 0 15.6 0.0000 0 0.03820 | 0.961 0
TEG 2 006 5 789
CORRIENTES SALIENTES
VAPOR 5 34.08 1 0.6 0.0001 0 0.99984 | 0.000 | 0.0000
47 5 003 06
TEGREG |5 190 0 15 0 0 0 1 0

Tabla 6.18-Detalles de las corrientes entrantes y salientes de la Columna de Destilacion 2.
Fuente Propia.

Finalmente con BOMBA 5 y FRIO 4 se acondiciona la corriente de Teg regenerado “TEG
REG” para que vuelva a ingresar en las mismas condiciones al Absorbedor 2. La corriente
acondicionada se conecta a un reciclo previo al absorbedor con la corriente “TEG” cerrando el
circuito y asegurando la convergencia del sistema.

BOMBA 5
Corriente Presion Temperatura (°C) Fraccion Fase Flujo masico
(kPa) Vapor (kg/h)
TEG REG 5 190.0 0 15
TEG REG 2 101.3 190.1 0 15
Corriente Energia Energia (kJ/h)
(kW)
W5 5.33.104 1.919

Tabla 6.19-Detalles de las corrientes entrantes y salientes de la BOMBA 5.
Fuente Propia.
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FRIO 4

Corriente Presion (kPa) Temperatura Fraccion Fase Flujo masico (kg/h)
(°C) Vapor
TEG REG 2 101.3 190.1 0 15
TEG REG 3 101.3 25 0 15
Corriente Energia (kW) Energia (k] /h)
Q7 1.912 6884

Tabla 6.20 -Detalles de las corrientes entrantes y salientes del cooler FRIO 4.
Fuente: propia.

Al finalizar el proceso de purificacidn y secado se obtiene la corriente llamada BIOGAS PURO”
que se describe a continuacion:

BIOGAS PURO
PRESION 101.3 kPa
Temperatura 16.04 °C
Flujo Masico 55.32 kg/h
Composicion CH4 0.987397
Fracciones masicas CO; 0.00001
H.0 0
N> 0.012591
TEG 0.000001
MEA 0
Composicion CH4 0.992746
Fracciones molares CO; 0.000004
H.0 0
N> 0.007250
TEG 0
MEA 0

Tabla 6.21 -Resumen de las caracteristicas de la corriente de BIOGAS PURO.
Fuente: Propia.

Se observa en la tabla 6.22 que la corriente “BIOGAS PURO” cumple con la normativa
estipulada por el ente regulador ENARGAS y es apta para ser inyectada a la red de biogas.

Parametro Requerimientos | BIOGAS PURO
ENARGAS

Total de inertes (CO2+N3z) < 4 % molar 0.7254 % molar

CO: < 2% molar 0.0004% molar

H20 <65mg/ms3 0 mg/m3

Tabla 6.22 -Ajustes de la corriente de BIOGAS PURO respecto a los requerimientos de ENARGAS.
Fuente: Propia.

El flujo masico de CH4 en la corriente “B1”, previa a todas las etapas de purificacion es igual a
57.8815 kg/h. Por otra parte en la corriente “BIOGAS PURO”, una vez finalizadas todas las etapas de
purificacion, el flujo es igual a 54.6269 kg/h. Se observa que las pérdidas de metano acontecidas en
el proceso de purificaciéon son muy bajas, menores al 6%.

6.3. BIBLIOGRAFIA

106




Bouza, A. (2009). Deshidratacién de gas natural con glicoles.
Ente Nacional Regulador del Gas (ENARGAS). Resolucién enargas no 259/08.
http://www.enargas.gov.ar, 2008.

7. EQUIPOS AUXILIARES E INTEGRACION
ENERGETICA

7.1. SELECCION DE EQUIPOS AUXILIARES

En este capitulo se seleccionaran los equipos auxiliares para cada etapa del proceso de
produccion de biogas.

SECADO CON TEG —
u

E:] L VAPOR
=
BIODIGESTORES W

HEUA

.J_\.‘l ﬂj ‘ ; .__.1 - Lo o2

DESTILACION PURIFICACION CON
FLASH MEA
Figura 7.1 - Diagrama de flujo completo.
Fuente: Propia.
7.1.1. Accesorios y Caiierias

Se entiende por cafieria a todo el sistema formado por los cafios, uniones, tapones, a todas las
conexiones para el cambio de direccion de la cafieria y la eventual aislacion exterior de esta ultima.
A nivel Nacional para la calificacion de las cafierias se utiliza la Norma IRAM 2407.

A continuacidén de analizaran las siguientes corrientes:

a) Corrientes de bagazo, co-digestores y aguas residuales: F1, F1H, F2, F3, F4, A1, A2, F5,
CD, Tr, y Rea.

107


http://www.enargas.gov.ar/

b) Corriente de biogas y otros gases: Blysas, Blssap, B1, Bluot, Blcorp, BIOGAS 1, BIOGAS 2,
BIOGAS 3, BIOGAS 4, CH4 y AGUA, CH4 y AGUA1 y BIOGAS PURO.

c) Corrientes de servicios: HCl, NaOH, AGUA y agua red.

d) Corrientes de amina: MEA 1, MEA 2, MEA 3, MEA REG, MEA REG1, MEA REG2 y MEA REG3.

e) Corrientes de Vapor y COz: Vapory CO2, Vapor.

f) Corrientes de TEG: TEG, AGUAY TEG, AGUA Y TEG2, TEG REG.

g) Corrientes de vapor en serpentin

h) Corrientes de agua de enfriamiento en serpentin

1. Colores y Materiales

Para el disefio del sistema de cafierias se debe designar el color correspondiente a cada tramo
de acuerdo al tipo de corriente que transporte:

Producto Color fundamental
Elementos para la lucha contra el fuego (sistemas de rociado, bocas de Rojo

incendio, agua de incendio, ignifugos, etc.)

Vapor de agua Naranja
Combustibles (liquidos y gases) Amarillo

Aire comprimido Azul
Electricidad Negro

Vacio Castafo

Agua fria Verde

Agua caliente Verde con franjas naranja

Tabla 7. 1- Colores Fundamentales de las caiierias de corrientes.
Fuente: Wagner, G. (2017).

Luego para seleccionar el material adecuado se debe analizar si es apto para transportar el
fluido y si es capaz de soportar las temperaturas maximas de trabajo.

MATERIAL RANGO DE TEMPERATURA
Cloruro de polivinilo (PVC) 0-60°C
Cloruro de polivinilo clorado(PVC-C) 0- 90°C
Polietileno de alta densidad (PEHD) -50 - 80°C
Polipropileno (PP) 0-100°C
Fluoruro de polivinilideno (PVDF) -30 - 140°C

Tabla 7. 2- Temperaturas soportadas por las cafierias.
Fuente: Wagner, G. (2017).

El material y color correspondiente a cada tramo de cafieria es el siguiente:

a) Corrientes de Bagazo, co-digestores y Aguas Residuales: Las cafierias destinadas a conducir
productos terminados o en proceso de fabricacidon que sean inofensivos para la seguridad personal
se identifican de color gris, cualquiera sea el producto que conduzcan. La biomasa homogenizada se
conduce por medio de tuberias. Las tuberias, deben instalarse con una pendiente minima del 0,5%
para permitir que se vacien por gravedad. Se debe prever la instalacién de accesorios para limpieza
en caso de obstruccién. En el cruce de tuberias o en cambios de direccion, se debe construir cajas de
revision las cuales se usan para destapar las tuberias en caso de obstrucciones. Se escoge como
material el PVC-C (policloruro de vinilo clorado) para la corriente F1H por su resistencia a las
temperaturas de trabajo (luego del pretratamiento el fluido estara a 70°C) y ademas por su
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resistencia a la corrosién del agua y a varios otros productos quimicos. Para las otras corrientes de
bagazo y aguas residuales se puede utilizar PVC.

b) Corrientes de biogas y otros gases: Las cafierias destinadas a conducir materias primas,
productos terminados o en proceso de fabricacién que sean peligrosos para la seguridad personal,
se identifican pintandolos de color gris con franjas de color naranja. Se escoge acero inoxidable.
c) Corrientes de servicios: Deben ser de color gris con rallas naranjas.

El HCl es muy corrosivo y acido se escoge el PVC.

El NaOH cuando se disuelve en agua o se neutraliza con un acido libera una gran cantidad de calor
ademas es muy corrosivo se elige el PVC.

El material para el indculo/codigestor es acero inoxidable para evitar contaminaciones del mismo
ya que el acero inoxidable no es rugoso y de facil limpieza.

d) Corriente de aminas: Se escoge el color gris con franjas de color naranja. Por las temperaturas
en las cuales se trabajara se propone utilizar cafierias de acero inoxidable. La amina MEA no es mas
corrosiva que el agua. Sin embargo, la presencia de CO2 vuelve la corriente de amina regenerada en
corrosiva. Para asegurar la vida util de las cafierias y accesorios de la planta se propone utilizar
cafierias que soporten la corrosion.

e) Corrientes de vapor: Como el vapor de agua es una corriente de servicio su color debe ser
naranja. Para la cafieria se empleara tuberia ASTM A-53 grado B cédula 40 ya que la contaminacién
por corrosion es tolerable. Como el serpentin de calefacciéon se considera una instalacién de alta
presién (mayor a 2 kg/cm?) se realizar con tubos sin costura debido a las prestaciones mecanicas
en cuanto a resistencia que estos poseen y las uniones de estos con accesorios es mediante
soldadura. Las corrientes no se consideran de alta presion.

f) Corrientes de TEG: Se utilizara en color gris. Respecto al material se empleara tuberia ASTM A-
53 grado B cédula 40 ya que la contaminacidn por corrosion es tolerable. No se considera una

instalacion de alta presién pero si debe soportar altas temperaturas (3 a 200°C).

A continuacidn se resumen algunas caracteristicas de cada tramo de cafieria:

Material Color Largo minimo(m)
Bagazo PVC-C Gris 45

PVC Gris 2
Biogas Acero Gris con franjas color 20

inoxidable | naranja

N- Acero Gris con franjas color | 2
inoxidable naranja

Amina Acero Gris con franjas 10
inoxidable | naranjas

Co-Digestor Acero Gris 2
Inoxidable

Teg ASTM A-53 | Gris 30
grado B
cédula 40

HCl PVC Gris con franjas 2

color naranja
NaOH PVC Gris con franjas 2

color naranja
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Refrigerante | PVC Verde 870 (7.)
Vapor de ASTM A-53 | Naranja 748 (7.1)
servicio grado B

cédula 40

Tabla 7.3 - Caracteristicas de las caiierias

Fuente: propia

(7.1) La longitud necesaria para el vapor y para el refrigerante se estima en la seccién 7.2.2 de este capitulo.

2. Diametros optimos y velocidades sugeridas

Un aspecto muy importante a tener en cuenta para el disefio del sistema de cafierias es la
velocidad que alcanza el fluido por el interior de las conducciones. Dicha velocidad, en el caso de la
circulacion isotérmica de fluidos incompresibles, viene determinada por el caudal y el diametro de
la seccién interna de la conduccidén, y para cada fluido tiene un valor maximo que no debe ser
sobrepasado, ya que de lo contrario puede producirse un deterioro del producto por tratamiento
mecanico inadecuado. Los valores aproximados que se usan en la practica dependen del tipo de
fluido (Tabla 7.4). Las velocidades pequeifias han de ser las mas utilizadas, especialmente cuando el
flujo es por gravedad desde tanques elevados (McCabe, 1991). Por regla general, las velocidades

para evitar sedimentaciones en las conducciones no deben bajar de los 0,6 m/s.

Fluido Tipo de flujo Velocidad (m/s)
Liquidos poco viscosos Flujo por gravedad 0.15-0.3
Entrada de bomba 0.3-0.9
Salida de bomba 1.2-3
Linea de conduccién 1.2-2.4
Liquidos viscosos Entrada de bomba 0.06-0.15
Salida de bomba 0.15-0.6
Vapor de agua 9-15
Aire o gas 9-30

Tabla 7. 4 - Velocidades recomendadas para fluidos en tuberias.
Fuente: McCabe, 1991.

Respecto al didmetro el objetivo es determinar el menor diametro que sea capaz de transportar
un determinado caudal. Debera escogerse el diametro normalizado inmediatamente superior a
dicho valor minimo. Dicho valor es lo que se conoce como el diametro 6ptimo de la conduccidn,
pues representa el menor costo posible, cumpliendo las exigencias en cuanto a la velocidad de
maxima de circulacion del fluido por la misma.

El digestato presenta viscosidad variable segun el esfuerzo cortante y la temperatura, por lo
tanto su viscosidad sera igual a la del agua multiplicada por un factor tabulado (K). Se ingresa al
grafico de la figura 7.2 conociendo el % de sélidos de la corriente y la velocidad a la que fluye y se
obtiene el factor K correspondiente a la misma.
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Figura 7.2 - Factor multiplicador de
fangos (K)
Fuente: Carlos Rico, 1999.

Se calcula el didmetro 6ptimo mediante la siguiente ecuacidn:
U.Re
D=
p.v

Y teniendo en cuenta las siguientes condiciones:

e el didmetro de la tuberia para el bagazo debe ser como minimo de 100 mm (4”); lo mas
recomendable, es que la tuberia sea de 150 mm (6”) ya que se trata de un sustrato con alto
contenido de s6lidos (Gabriel Moncayo Romero, 2017). Se escoge transportar el bagazo en cafierias
en lugar de usar cintas transportadoras u otros sistemas de transporte de sé6lidos debido a que en la
fabrica de Antares tienen una bomba de extracciéon de bagazo y caflerias de acero inoxidable para
transportar la corriente de BGS a la salida del macerador. En la Figura 7.3 se puede observar la
bomba que utilizan en Antares para extraer el bagazo.

e elrégimen debe ser turbulento (Re>4000).

¢ lavelocidad corresponde al rango de velocidades sugeridas (tabla 7.4).

e laviscosidad se la considera igual a la viscosidad del agua correspondiente a la temperatura de
la corriente y multiplicada por el factor k.

¢ ladensidad se calcula la correspondiente a la temperatura de la corriente.

Sustrato Bagazo Aguas Residuales Biogas

Corriente F1 Fin F> FsyRea | F3 A; Aq Fs B1

T (°C) 35.05 70 =32 =32 =32 3.1 3.1 =32 =32

p (kg/m?3) 454 =814 =1000 1.001
kg - 0.0004 0.00079 0.00162 0.0008 0.0002

W(T) (=)

v (m/s) 1.245 1.43 1.77 1.52 2.0 1.5 1.47 1.5 27.8

Re 5604 5800 4329 | 6224 4942 1.44. | 1.45.1 1.42.105 | 6986

105 0>

%s6lidos 23.7 5.9 5.9 <2 <2 <2 <2 <2 0

K (factor 10 5 5 1 1 1 1 1 1

multiplicador)

D () 4 4 4 4 6 4 4 4 1.5
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Tabla 7.5 - Calculo del diaAmetro optimo de cafieria.
Fuente: Propia

Respecto al biogas, para biodigestores de tamafio igual o mayor a 100 m3 se sugiere como
didmetro minimo de las tuberias de = 50 mm (2”) (Gabriel Moncayo Romero, 2017).

Sustrato Corrientes de servicios
Corriente MEA TEG Vapor Refrigerante
u (kg/m.s) 0.001073-0.00214 | 0.001537-0.1258 (7-2) 1.7.10° 0.03 (20°C)

(7.2)

p (kg/m3) 978-1006 (73) 959.2-1003 (7-3) 14.71 1079
v (m/s) 2.33-2.4 1.52-1.669 10.48-14.3 3.8
Re 6178-6355 101899-11175 5275-7034 6943
D(*) 2.5 2.5 % -1 2

Tabla 7.6 - Calculo del diAmetro éptimo de caiieria.
Fuente: Propia

(7:2) Laviscosidad se obtiene de UNISIM y esta comprendida en ese rango segun la temperatura de la corriente.
(7:3) La densidad se obtiene de UNISIM y esta comprendida en ese rango segin la temperatura de la corriente.

7.1.2. Bombas

1. Bomba para extraccion de bagazo: P1
En la fabrica de Antares del parque industrial ya tiene instalada a la salida del macerador
una bomba tornillo :

Modelo NMO090BS

Marca NETZSCH
Distribuidor GEA Brewery Systems
Caudal de trabajo 19-20-21 m3/h
Velocidad 120-150-160 rpm
Presion de descarga 8-11-12 bar
Temperatura de trabajo 75 °C

Tabla 7.7 - Placa de Identificacion de la Bomba de Antares de extraccion de bagazo.
Fuente: Propia
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Figura 7. 3 - Bomba para extraccion de
BSG utilizada en Antares
Fuente: Propia.

2. Bomba que transporta aguas residuales: P

Las bombas a utilizar seran del tipo centrifugas, aptas para liquidos con sélidos en suspension.

Figura 7. 4 - Bomba centrifuga para
liquidos con sé6lidos en suspension no
abrasivos.

Fuente: Bombas Marzo Pumps, 2017.

Los ejes y bastidores de las mismas estan dimensionados para soportar altas cargas radiales.
Los cierres en el eje se efectiian con empaquetaduras convencionales. Los sellos son seleccionados
segln el servicio y liquido a bombear. Se utilizard con un motor eléctrico asincrénico blindado con
proteccion mecanica IP55 y también antiexplosivo ya que el area de la produccidn de biogas es
inflamable.

2. Bomba para lodo: Pextraccion y P3

Es necesario que los lodos que se forman en el fondo de los biodigestores sean extraidos. Si no
se extraen los lodos del biodigestor, el mismo no trabajara en estado estacionario, se reducira el
tiempo de retencién de la biomasa, se reducira también la produccién de biogas y puede ocasionar
el colapso de los biodigestores. Por medio de las bombas los lodos se extraen y se conducen al lecho
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de secado de lodos o se recirculan para mejorar la degradacion de la materia organica y por
consiguiente para mejorar la produccion de biogas, tal como es el caso de SS-AD. Cada biodigestor,
debe tener 2 bombas de succion de lodos ubicadas a un costado del biodigestor. Estas bombas,
sirven para recircular el efluente y para la extraccion de lodos hacia el lecho de secado de lodos.
Dependiendo de la topografia del terreno, se puede construir el biodigestor en una zona elevada del
terreno, de tal forma, que la extraccion de lodos hacia el lecho de secado de lodos sea por gravedad.

Figura 7.5 - Bomba de extraccion de lodos.
Fuente: Moncayo, 2017 (Izquierda) y AQUALIMPIA ENGINEERING.

3. Bomba que transporta aminas y teg: P4y P5

Se eligen bombas centrifugas.

4. Bomba para el vapor y para el agua de enfriamiento: P6 y P7.

Para transportar el vapor se elige una bomba regenerativa periférica para altas presiones. La
versatilidad y eficiencia de este tipo de bombas estan basadas en los principios de centrifugacion y
desplazamiento positivo constante sin pulsaciones. La construccion de estas bombas esta realizada
con materiales seleccionados para brindar una resistencia y durabilidad acordes con sus
aplicaciones. El cuerpo principal, las tapas y los cuerpos intermedios son de hierro fundido. Los
impulsores estan realizados en aleacion de bronce fundido que garantiza las propiedades de
antifriccién que requiere su funcionamiento. El eje es de acero inoxidable AISI 410 / 420. Los
rodamientos son a bolillas sobredimensionados para el servicio a realizar.

Para el agua de servicio se escoge una bomba centrifuga.
5. Potencia de las bombas
Se calcula con la siguiente ecuacion:

Qb.Ah.g

Pot = Ecuacion 7. 1

e (Qb(caudal masico a bombear)=kg/s
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e g(gravedad) =9.8 m/s?
e n(eficiencia)=0.6.
e Ah(carga de la bomba)

Para calcular hs se utiliza la ecuacion de Bermoulli:

P2—-P1  v2? v1?
Ah =2, =2y + p-g +2.a2.g_2.a1.g+R
R - f.v2?
2.D.g
El caudal a bombear se calcula con la siguiente ecuacion:
. vi.m.D?
Qbi = —

f es el factor de friccién de una tuberia circular con seccion llena, en el caso del bagazo, aguas
residuales y biogas se optara como material de las tuberias PVC dado su buen comportamiento
frente a agresiones biolégicas, este material se considera hidrodinamicamente liso por lo que su
rugosidad se puede despreciar, se utilizara la siguiente féormula:

-2
P (6.81)0'9
= .l0g Re
Siendo:

e f: coeficiente de pérdida de carga por unidad de longitud (o coeficiente de friccién), adimensional.

e Zi: elevacion del punto i, [m].
e Pi: Presion del punto i [Pa].
e vi: velocidad media del fluido en el punto i, [m/s].
e «ai=1 para flujo turbulento.
e R:pérdidas de presion por rozamiento en la conduccién, [m].
e g:aceleracion de la gravedad, [m/s?].
e D:diametro, [m].
7.1.3. Compresores
Fy. Py Ln(3)
Pot =—— 1
n
Siendo:
e  F:caudal volumétrico
e P:presién
e n:eficiencia del compresor (se supone igual a 0.6).
Bombas | Ah(m) | AP (kPa) Qb (m3/s) Referencia Potencia
teorica(W)
P1 4.77 0 0.012 541
P2 10 0 0.012 Ecuacion 7.1 | 2063
P3 20.8 0 0.001 2677
P4 Unisim | 104.5
P5 0.53
P6 2 20 0 0.16 Ecuacion 7.1 791 03)/764 09
P7 02 20 0 0.008 2854 /0 04
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Total Con Pretratamiento | 9031
Total Sin Pretratamiento | 6150

Compresores/ | Referencia Potencia
Expansores teodrica(W)
E1 6200
C1 Unisim 8097
E2 822
Total Con Pretratamiento | 15119
Total Sin Pretratamiento | 15119

Tabla 7.8 - Potencia de las bombas y compresores

Fuente: propia

(7.2) Los caudales de vapor o refrigerante se calculan en el punto 7.2 de este capitulo.

(73) Incluye la etapa de pretratamiento

(79 No incluye la etapa de pretratamiento, este dato serd necesario para en el capitulo 9 realizar comparaciones.

Compresor Tornillo

Es adecuado para aumentar la presion de aspiracion en plantas de tratamiento de biogas
(BGTP) o como componente esencial de las instalaciones de inyeccién de biogas (BGIP) para la
compresion de biometano que mas tarde se inyecta en las redes de gas. Los rangos de aplicaciéon
son la compresion de biometano de acuerdo con la norma DVGW 260 y la compresion de biogas de
acuerdo con la norma DVGW 262.

Figura 7. 6 - Compresor tornillo
Fuente: https://www.aerzen.com

7.1.4. Valvulas y Equipos de control

a) Corriente de bagazo:

Las valvulas elegidas para la linea de proceso del bagazo, seran las de tipo diafragma ya que
se utilizan para el corte y estrangulacion de liquidos que transportan una gran cantidad de sé6lidos
en suspension. En las valvulas de diafragma se aisla el fluido de las partes del mecanismo de
operacion. Esto las hace idoneas en servicios corrosivos o viscosos, ya que evita cualquier
contaminacién hacia o del exterior. La estanqueidad se consigue mediante una membrana flexible,
generalmente de elastdémero, pudiendo ser reforzada con algin metal. Son de rapida apertura. Hay
dos tipos de valvulas de diafragma:

e [WVeir (paso restringido): Las valvulas de diafragma tipo Weir se pueden usar en servicios de
aperturay cierre y regulacion.
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e Straightway (paso directo) también llamadas Straight-Thru. Estas valvulas de diafragma de
solo se usan en servicios de apertura y cierre.

Diaphragm valve types

Figura 7.7 - Tipos de valvulas diafragma.
Fuente: Valvias, 2017.

Straightway

b) Corriente de agua

Se seleccionan valvulas globo para regular el caudal.
c) Corriente de biogas

Todos los biodigestores, sean grandes (>100 m3) o pequefios (<100m3), deben tener un
control de las presiones maximas y de vacio. Si no se corre el grave peligro que el
biodigestor se llene demasiado de biogas y se rompa. Es estrictamente necesario que
siempre se instale una valvula de seguridad para el control de la presion maxima y minima.
La presion minima, es de control de vacio para prevenir que al interior del biodigestor no se
formen presiones negativas. En el momento que se forman presiones negativas, se corre el
riesgo que por alguna rasgadura que tenga la cubierta del biodigestor se aspire aire a su
interior. La inyeccién descontrolada de aire, puede ocasionar que se inhiba el proceso de
digestion o que se formen atmosferas explosivas (mezcla de biogas con oxigeno).

Figura 7.8 - Sistema de control y seguridad en biodigestor.
Fuente: Marlia Ingenieros S.L.
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CARACTERISTICAS

Apagallamas vertical. Modelo: 94306/94406*
= Tamafios: 27, 37, 4", 6", 8", 10" y 12"
« Materiales: Aluminio o acero inoxidable

= Actlia como barrera entre una llama externa y los gases internos del digestor

« Protege a los digestores que contienen gases inflamables

* Inspeccion y mantenimiento sencillos gracias a la retirada de los pernos

* Certificado FM y ATEX*

Valvula selectora de 3 vias. Modelo: 97190

Tamanos: 27, 3", 4", 6", 8"y 107

Materiales: Aluminio o acero inoxidable

Permite conmutar las vias

Elevado caudal con la minima pérdida de carga

Cierre positivo de la linea aislada

Bajo par aplicado durante la conmutacion

Provisto de un indicador de posicion en rojo y de posicion de cierre

Valvula de presion y vacio. Modelo: 94020

.

.

.

Tamafos: 27, 37, 47, 6", 8", 10"y 12"

Materiales: Aluminio ¢ acero inoxidable

Disponible con escape conducido o abierta a la atmosfera
Clapeta con juntas de labio para una apertura y posterior cierre
preciso

La clapeta se eleva y desciende sobre el eje vertical para
proporcionar el maximo caudal

Disponible encamisada y para condiciones criogénicas

Con junta Expanda Seal™

Certificado CE y ATEX

Tapa sonda. Modelo: 95021

Tamanos: 47, 67, 8", 10"y 12"

Materiales: Aluminio, acero al carbono, acero inoxidable 316

o bronce

De facil acceso

El diafragma de teflon asegura un ajuste seguro de la junta

Como opcional: Tapa sonda de pedal para operacion manos libres
Certificado CE y ATEX

Valvula de emergencia y boca de hombre. Modelo: 94210

« Tamaros: 10", 16, 20", 30" y 36"

* Materiales: Aluminio, acero al carbono o acero inoxidable 316

« De facil instalacién y manejo para inspeccion

« Conexion: Brida 150 Lbs ANSI (otras bridas disponibles bajo
peticion)

« Certificado CE y ATEX
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Boca de hombre con fijacion clamp. Modelo: 95210

= Tamafios: 12", 167, 18", 207, 24", 30", 36" y 48"

+ Materiales de construccion: Aluminio, acero al carbono o acero
inoxidable 316
Materiales de las fijaciones clamp: Acero al carbono, latén o bronce

= De facil acceso al tangue para operaciones de mantenimiento e
inspeccion

* Las fijaciones clamp roscadas proporcionan un sellado hermético e
impermeable a los gases

« Certificado CE y ATEX

Panel visor. Modelo: 97186
+ Construccion en acero inoxidable
* Permite inspeccionar de manera facil el contenido del tangue
« \Wentanas de cristal de alta resistencia
+ Construccion resistente a la corrosion
+ Estructura estanca a los gases
+ Sistema de limpieza integrado

* Maxima presidn de trabajo 1 psig

Indicador de nivel. Modelo 92021
* Materiales: Aluminio o acero inoxidable
(otros materiales disponibles bajo peticion)
+ Manometros para techos flotantes
* Como opcional: Indicadores de alarma

+ Como opcional: Transmisor para control remoto

Separador de espuma. Modelo: 87180
= Tamafios: 27, 37, 4", 6", 87, 10" y 12"
* Materiales de construccion: Acero al carbono o acero inoxidable
* Sistema de lavado continuo mediante spray
+ Elimina espumas y particulas
+ Gran depdsito provisto de un deflector
* Como opcional: construccion completamente en acero inoxidable
* Como opcional: indicador visual del flujo de drenaje
« Como opcional: alarmas para los niveles superior e inferior de agua

+ Como opcional: valvulas de solenoide

Pote de sedimentos. Modelo: 97120
+ Tamafos: 27, 37, 4", 6", 87, 10" y 12"
* Materiales de construccion: Acero al carbono o acero inoxidable
+ Elimina sedimentos y condensados
+ Gran capacidad
+ Facil limpieza
* Posee una baja pérdidad de carga
+ Como opcional: Visor de cristal y serpetin de refrigeracion
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Apagallamas con fusible térmico. Modelo: 97140/97141

Tamafios: 27, 3", 4", 6", 87, 10" y 12"

Materiales: Aluminio o acero inoxidable 316

Cierre positivo de emergencia

Impide la propagacion de la llama

Fusible térmico de 255 °F (124 °C)

Posibilidad de montaje horizontal o vertical

Combinacién de la valvula con fusible térmico modelo 97130
con el apagallamas mod. 84307 o el mod. 94309

-

"

"

*

*

Valvula antirretorno. Modelo: 97220

Tamafos: 27, 3", 4", 6", 8", 10" y 12"

Impide el paso del flujo en el sentido inverso de avance
Asiento reemplazable

Maximo caudal con la minima pérdida de carga

Conexiones bridadas o roscadas

Tabla 7.9 - Caracteristicas del Sistema de control y seguridad en biodigestor.
Fuente: Marlia Ingenieros S.L.

d) Otras corrientes

En la corriente de HCI se selecciona valvula de bola con orificio de venteo.

En las corrientes de NaOH e indculo se seleccionan valvulas esféricas.
e) Corrientes de amina: AM2, AM3 y AM4

Se seleccionan valvulas globo para poder regular caudal.
f) Corrientes de Vapor

A continuacidn se describe la linea de vapor:

Figura 7.9 -

Sistema de control y seguridad en linea de vapor.
Fuente: Curso de calderas y accesorios.
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CARACTERISTICAS

Valvulas de
salida de
vapor

Una caldera de vapor debe tener
instalada una valvula de salida de
vapor para aislar la caldera de vapor
y su presion del proceso o la planta.

Valvulas de
retencion.

La valvula de retencién se instala en
la tuberia el agua de alimentacién de
la caldera entre la bomba de
alimentacion y la caldera. La valvula
de retencién contiene un resorte
que mantiene la valvula cerrada
cuando no hay presion en la caldera
aunque el tanque de alimentacion
tenga un nivel elevado, ademas
previene que la caldera se inunde
por la presion estatica del agua de
alimentacion. Bajo condiciones
normales de vapor, la valvula de
retencion funciona de una manera
convencional para detener flujo del
retorno de la caldera que entra en la
linea de alimentacién cuando la
bomba de alimentacion se para.
Cuando la bomba de alimentacion se
pone en marcha, su presion vence al
resorte para alimentar la caldera.

Valvulas de

Las calderas deben tener como

purga de minimo una valvula de purga de N
fondos. fondo, en un lugar cercano al que 4 v 54:1
pueda que se acumule el sedimento f { L il 3 ]
o lodo. ( —~F )
»
Manometros | Los mandémetros, normalmente, se

conectan en el espacio de vapor de
la caldera por un tubo siféon que esta
lleno de vapor condensado para
proteger el mecanismo del dial de
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| | altas temperaturas.

Tabla 7. 10 - Caracteristicas del Sistema de caldera.
Fuente: Curso de calderas y accesorios.

g) Corrientes de TEG

Se seleccionan valvulas globo para poder regular caudal.

7.1.5. Etapa de Pretratamiento

En el tanque R1 se mezclan las corrientes de bagazo (BSG) y las aguas residuales de la
cerveceria (BWW), el pretratamiento consiste en que el sustrato permanezca por dos horas a 70°C
con un pH igual a 2 logrado con el agregado de HCI con un caudal de 53.3 1/dia, tal como se detall6
en los capitulos anteriores el volumen de R1 es:

VRl = 0533 m3

Luego el sustrato pretratado pasa al recipiente R2 por accién de la gravedad donde se
acondiciona su pH con NaOH con un caudal de 53.3 1/dia, y posteriormente se le agrega el in6culo.
El volumen de R2 es:

VRZ = 0533 m3

Se opta por elegir dos tanques de 1000 litros marca Eternit. Son fabricados en una sola pieza
con polietileno virgen, especialmente disefiados para contener grandes volumenes de agua.

Caracteristicas:

- Capa interna blanca extra lisa con aditivo antimicrobiano.

- Capa externa gris con aditivo UV8.

- Medidas: didmetro exterior 1050 mm y altura externa 1370 mm, segin NORMA IRAM 13417.
- Fabricado con resina de polietileno virgen, tricapa.

Figura 7. 10- Tanque de 1000 litros
Fuente: Catalogo Eternit, 2017.

7.1.6. Salida de Biogas
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El caudal de biogas puro generado es igual a 55.32 kg biogas/h. Sus condiciones de salida son
de presidn igual a 1 atmoésferay temperatura igual a 16 °C. El biogas es derivado hasta la etapa de
purificacion mediante un soplador. La funcién del soplador es la de extraer o comprimir gases
combustibles.

4 (100 N

—hm%'?'
1, 34

1. Valvula de cierre 2 Filtro de gas  2.Sensor de presion de gas (min.) 4, Manometro con lave de paso
5. VWalvula check 6.Compensador 7 Soplador 8 Vahula de recirculacion 9. Control de tempratura (max.)
10.Sensor de presidn (max.) 11.Transmisor de presion 12, Regulador de presitn

Figura 7.11 - Instalacion de sopladores de biogas.
Fuente: Moncayo, 2017

Es importante instalar en la linea un medidor de biogas. Si la alimentacién del biodigestor, se
mantiene en el mismo régimen de cantidad y calidad y, las condiciones climaticas se mantienen en
forma regular con pequefias variaciones de temperatura, la produccion de biogas no debe variar.
Cualquier disminucién drastica de la produccién de biogas en porcentajes mayores al 10%, es una
sefal de que el proceso de biodigestion esta alterado.

Figura 7.12 - Medidor de biogas.
Fuente: Moncayo, 2017.

7.1.7. Mezclado

Se realizara recirculacion de materia para favorecer el grado de mezclado en el sistema y no se
realizara agitaciéon mecdanica por el andlisis efectuado en el capitulo 5.

7.2. CALEFACCION

Para la transferencia de calor se pueden utilizar tres tipos de sistemas:

e (Chaquetas de calentamiento.
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e Serpentines de tuberia.
e (Calentadores eléctricos de inmersion.

El volumen del tanque disefiado no admite la posibilidad de un calentador eléctrico, ya que
significaria un gasto de electricidad inconveniente.

Las chaquetas son menos eficientes que los serpentines, tienen mayor costo y resultan dificiles
de limpiar mecanicamente porque el acceso al interior de la camisa es complejo.

En cambio, un serpentin de la misma superficie que el reactor tiene un intercambio de calor
mayor, alrededor de un 125% calculado en base a la camisa (Rodriguez, 2009). Se usa normalmente
para tanques y puede operar por conveccion natural o forzada. Tiene bajo costo y es de rapida
construccion. Usualmente se emplea tuberia lisa de 34 a 2 pulgadas (Rodriguez, 2009).

7.2.1. Método Pinch

Se utilizara el programa Online Pinch Analysis Tool, software gratuito con fines educativos,
para el diseflo de redes de intercambio de calor basado en el Método Pinch, el cual es una
metodologia para optimizar la recuperacién energética en un proceso quimico industrial,
minimizando la inversion de capital. Este software permite, determinar del punto pinch éptimo,
que se encuentra a través de criterios econdmicos o energéticos.

A través de un disefio correcto de la red de intercambiadores de calor, el analisis 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 procedimiento incluye diferentes pasos. Inicialmente se determina la temperatura pinch y el
requerimiento minimo de enfriamiento y calentamiento estableciendo las curvas compuestas. El
valor del pinch es un grado de libertad del disefiador, que debe considerar que a menor valor de
pinch se tendra mayor recuperacion energética y mayor inversion de capital en intercambiadores
de calor; y viceversa.

CORRIENTES
Corriente | Temperatura del Temperatura Calor Fluido
fluido objetivo necesario
(Y] (Y] (kW)
1 B1 HOT -85.34 -192 -23.68
2 BIOGAS 1 -192 -120 21.65 Biogas
3 BIOGAS 3 46.06 25 -1.11
4 MEAREG2 [ 79.11 25 -81.61 Agua y MEA
5 TEGREG2 | 190.1 25 -1.91 Aguay TEG

Tabla 7. 11 - Corrientes calientes y corrientes frias para analizar el pinch.
Fuente: Propia.

CURVAS COMPUESTAS

El programa traza las curvas compuestas, la primera representa la disponibilidad de calor en
el proceso (curva compuesta caliente, formada con la unién de las corrientes calientes) y la otra las
demandas de calor en el proceso (curva compuesta fria, formada con la unién de las corrientes
frias). Se trazan en un diagrama de temperatura contra la entalpia, diagrama T-H. El grado en el
cual las curvas se sobreponen es una medida del potencial de recuperacién de calor. La separacion
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vertical menor entre las dos curvas es definida por la diferencia minima de temperatura permitida,
ATmin, también se conoce como punto pinch.

En las curvas compuestas se puede observar que cuando el ATmin se reduce, se disminuyen los
requerimientos de cargas de calentamiento y de enfriamiento con servicios. Un inconveniente con
esta reduccion, no facilmente apreciable, es que se aumenta el area de transferencia de calor
requerida y por lo tanto el costo de los equipos.

A continuacién se muestra la curva compuesta a ATmin=10°C:

200
150 F

100 F

CTemperature)
o

-50 |
-100 |

-150 F

=200 -

Figura 7.13 - Curva Compuesta con DTmin=10°C
Fuente: Propia.

PUNTO PINCH

Si se desplazan las rectas que representan la corriente caliente y fria, sobre el eje de la
entalpia (Watt), se puede variar su acercamiento relativo sobre el eje de la temperatura (°C).
Dependiendo del valor dado al gradiente de temperatura minimo ATmin, estara definida la
cantidad de calor que puede transferirse de la corriente caliente a la fria (zona de traslape) y, por lo
tanto, las necesidades minimas de servicios (zonas fuera del traslape). Se observa que a bajos
ATmin los requerimientos energéticos son los mas bajos pero los equipos serian de un tamafio
mayor que en el resto de los casos, por el contrario se puede observar que al elegir un ATmin
mayor se obtienen curvas que solapan cada vez menos, lo que significa que lograr una integracion
energética entre las corrientes sera cada vez mas dificil.

Se escoge como ATmin a 10°C para no tener que disefiar equipos tan voluminosos y obtener
una integracion 6ptima. El punto pinch es 190.1°C.

REGLAS DE DISENO
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El punto de minimo acercamiento entre las curvas compuestas, se llamara punto pinch. Este
punto es importante porque divide al proceso (arriba y abajo del punto pinch) en dos subsistema
termodinamicamente diferentes. Cada subsistema esta balanceado térmicamente con sus servicios
respectivos. Arriba del punto pinch, el proceso necesita calentamiento en términos netos; por lo
tanto, s6lo se requeriran servicios de calentamiento. Abajo del punto pinch, el proceso tiene exceso
de calor en términos netos, por lo que necesita Unicamente servicios de enfriamiento para estar
balanceado térmicamente.

Se deben cumplir tres reglas de disefio:

a) No enfriar con servicios arriba del punto pinch.
b) No calentar con servicios abajo del punto pinch.

c) No transferir calor de temperaturas arriba del punto pinch a temperaturas abajo del punto
pinch.

AHORRO ENERGETICO

La region horizontal en que las curvas se sobreponen corresponde a la mdxima recuperacion
de energia entre las corrientes calientes y frias del proceso. Los valores de consumo minimo de
servicios se obtienen con las curvas compuestas, midiendo las regiones de entalpias en que las
curvas no se traslapan, es decir cuando las curvas no estan una sobre otra. En el extremo derecho
de las curvas se determina el calentamiento minimo mientras que el enfriamiento minimo se
obtiene en el extremo izquierdo

CALOR (kW) FRIO (kW)
SIN INTEGRACION 21.65 108.31
CON INTEGRACION 0 86.66
Tabla 7. 12 - Ahorro energético.
Fuente: Propia.
7.2.2. Disefio de la red de intercambio de calor

Se disefa la red de intercambiadores tratando de minimizar la cantidad y el area total. Se
analiza la posibilidad de integracidn energética pero las torres de destilacidn y los reactores no son
incluidos en el andlisis pinch porque sobre ellos se busca un control mas estricto.

Se decide con un intercambiador de calor integrar las corrientes 1y 2:
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"
EXPANSOR
3 BIOGAS
3

BIOGAS

COMPRESOR
1

Figura 7.14 - Intercambiador de Calor, integracion energética.
Fuente: Propia.

Intercambiador de Calor (IDC)

UA 4.84.105kJ/°Ch

LMTD -0.1685

Tabla 7. 13 - Parametros del Intercambiador de Calor disefiado para la integracion energética.
Fuente: Propia.

7.2.2.1. Serpentin de vapor

Para entregar calor a se disefia una caldera que debe entregar 4358.3 kW. Se utilizara como
fluido calefactor: vapor de agua a 500°K. A continuacion se presenta un esquema de calculo y
resumen de parametros a usar para efectuar el disefio de los serpentines.

El disefio térmico del serpentin consiste en la determinacion del area de transferencia de calor
requerida para subir o bajar la temperatura del contenido por una magnitud especificada en un
intervalo de tiempo.

Se procede a realizar la iteracién proponiendo diferentes longitudes de cafieria a diferentes
didmetros, aumentando gradualmente el U y tratando de que el mismo sea lo menor posible. La
iteracion termina cuando se verifica que el vapor fluye en el rango de velocidades apropiado
indicado en la tabla 7.4 y que el drea obtenida con el disefio sea mayor o igual que el area necesaria
de acuerdo a los requerimientos de calor.

Calor Temperatura Calor Equipo
objetivo necesario
(9 (kw)
7 Qvusas 32 61.04 Reactor USAB
8 Qvssap 32 4153.5 Reactor SSAD
9 Qvr1 70 143.75 R1
QVTOTAL 4358.3 Kw

Tabla 7. 14 - Corrientes que deben ser calentadas con caldera.
Fuente: Curso de calderas y accesorios.
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VAPOR SATURADO Tv=500°K

Pardmetros Foérmula o referencia Valor/unidad
A (calor de https://www.frro.utn.edu.ar/repositorio/cated | 1800 kJ/kg
vaporizacion) ras/quimica/3 anio/integracion/Tablas de va
or de agua.pdf
\Y

apor 1 (viscosidad) 17.04.10- kg/m.s
p (densidad) 14.71 kg/m3
Cp (calor Datos del vapor a 500°K 1.98 kJ /°K kg
especifico) http://materias.fi.uba.ar/6731/Tablas/Tabla10
k (conductividad -pdf 0.0339 W/m.°C
térmica)
Pr (nimero de 0.996

Prandilt)

Diseiio de Caldera

U (coeficiente de
transferencia de
calor)

Propongo, itero y verifico.

300]/ s.m2.K ¥

dogr; (diametro 0.03m
S Propongo, itero y verifico.
Dir1 (diametro 0.025m (1”)
interno)
mvg; (masa de v Qug, 0.08 kg/s
R1 vapor) ]

Lvgr1 (longitud) 73

Propongo, itero y verifico.
Nvgi (niimero de 20
vueltas)
Atgi(4area de _ _ Qv 6.9 m2
transferencia de At =m.do.Lv = U.ATIn
calor externa)
VVr1 (velocidad de oy = — 10.7 m/s

Di
vapor) p.T. (7)2
TH —-TC °
ATIlng, ATIn = 70.99 °C
(L
n (TC)

Diysag (diametro 0.019m (3/4")
interno) . o

Propongo, itero y verifico.
douysag (didmetro 0.0229 m
externo)
mvysag (masa de _ Quysap 0.034 kg/s

USAB vapor) MVysap = 2

Lusag (longitud) 95 m

Propongo, itero y verifico.
Nysag (nimero de 30
vueltas)
Atysas (érea de _ _ Qv 6.5 m?
transferencia de At =m.do.Lv = U.ATIn

calor externa)
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vvusas (velocidad oy = — Y 14.31 m/s
de vapor) Di,,
p-m. ()
Dissap (diametro 0.019 m (3/4")
interno) . e
Propongo, itero y verifico.
dossap (diametro 0.0229 m
externo)
mvssap (masa de _ QUssap 2.307 kg/s
vapor) MVgsap = 1
SSAD Lvssap (longitud) 6250
Propongo, itero y verifico.
Nssap (niimero de 300
vueltas)
Atssap (érea de _ _ Qv 448
transferencia de At =m.do.Lv = U.ATIn
calor externa)
vvssap (velocidad oy = — Y 10.48 m/s
de vapor) Di,
p-T.( ) )
AT Inssap (Te —te) — (Ts — ts) 30.98 °C
ATln =
I (w)
Ts —ts
Resultados QroraLv | 4258.3 kW
Mv | 2.421 kg/s

Tabla 7. 15- Diseiio de sistema de calefaccion.

Fuente: Propia.

7.2.2.2.

Serpentin de Refrigerante

Para enfriar se utilizara un chiller que proporcione 5117.76 kW. Se utilizara como fluido
refrigerante secundario etilenglicol a -5°C (el etilenglicol se comporta de manera estable hasta los -
15°C), para disminuir la viscosidad del flujo se lo diluye con agua al 50%P/P. Se procede a realizar
la iteraciéon proponiendo diferentes longitudes de cafieria a diferentes didmetros, aumentando
gradualmente el U y proponiendo gradientes de temperatura del refrigerante adecuados teniendo
en cuenta no efectuar ningin cambio de estado sobre el fluido. La iteracién termina cuando se
verifica que el refrigerante fluye en el rango de velocidades apropiado y que el area obtenida con el
disefio sea mayor o igual que el area necesaria de acuerdo a los requerimientos de calor, ademas se
verifica que el serpentin disefiado entre en el volumen de R2. A continuacién se muestra un

esquema de calculo para el serpentin:

Calor Temperatura Calor Etapa
objetivo necesario
9 (kW)
10 Qrrz 32 -5031.1 R2
Otras -86.66 Purificacion
Qrorarr | -5117.76 kW

Tabla 7. 16 - Corrientes que deben ser enfriadas con el banco de frio.

Fuente: Propia.
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REFRIGERANTE tw=-5°C

Parametros Foérmula o referencia Valor/Unidad
QrotaLr Tabla 7.16 -5117.76 kW
mg (masa de refrigerante) mR = Q rorair 8.36 kg/s
~ Cp.ATR

Cpr (calor especifico a -5°C) 3.138 kJ/°K.kg
kr (conductividad térmica a -5°C) https://certificacionenergetica.info 0.1213 KW/m.°C
Ur (viscosidad a -5°C) 0.03 kg/m.s
pr (densidad a -5°C) 1079 kg/m3
Dir (didmetro interno) 0.051m (2”)
dor (diametro externo) Propongo, itero y verifico. 0.061 m
Lr (longitud del serpentin) Lr=870 m
Ur (coeficiente de transferencia de 300 m2.K/W
calor)
Atg (&rea de transferencia de calor AtR = m.doR. LoR 166.6 m?
externa)

ATInR Te —te) — (Ts —ts 102.7 °C

" aTinR = )~ ( )
In ( Te — te )
Ts —ts)
vr (velocidad del refrigerante) v 3.8m/s
Di
p.-m.(5)?

Tabla 7.17 - Diseiio de sistema de refrigeracion.

Fuente: propia.

7.2.3.

Diseiio de GasOmetro

Los gasémetros son utilizados en procesos de produccidn de biogas, para la estabilizaciéon de

los flujos en caso de emergencia o fluctuacion en la produccidon del gas. En el proceso de
considerado, se utiliza un tiempo de residencia de 3 horas (como tiempo de respuesta a fallas) y
una presion de 1 atm dentro del equipo. Los gasémetros son de geomembrana de PVC.

Figura 7.15 - Gas6metro
Fuente: Propia

GASOMETRO

Volgas =
g PB1

=165.8m3
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7.3. GASTO ENERGETICO Y GENERACION

La generacion de energia a partir del biogas producido en las plantas depuradoras es atractiva
porque el costo de generacion sera bajo. Normalmente el costo principal de generacion el costo de
adquisicion del generador. Los costos operacionales son bastante bajos ya que el biogas es un
subproducto sin costo de produccion. Por cada m3 de biogas producido se puede generar un
estimado de 5 kW de electricidad (Ministerio de Agroindustria, Presidencia de la Nacion, Proyecto
FAO).

El caudal de biogas puro que produce la planta es:
B1=55.32 kg/h=1326.24 m3/dia

Teniendo en cuenta que la tasa estimada de cantidad de energia eléctrica se calcula la
electricidad diaria que se podria generar en la planta:

e=6631 kW

Sumando los consumos energéticos de todos los compresores y bombas da un total de:
g=24.15 kW

Comparando se observa que g representa sélo el 0.37 % de la energia generada.
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8. SEGURIDAD E HIGIENE

8.1. ACTIVIDADES DE LA INDUSTRIA

Toda actividad humana trae aparejada un grado de contaminacién. Es de nuestra
incumbencia disminuir, en el mejor de los casos eliminar, las fuentes de contaminacién de nuestra
actividad industrial. Asi mismo, en el ambiente laboral se origina un microambiente, susceptible
de contaminacion (quimica, fisica, sonora, etc.), el cual puede provocar en los operarios accidentes
o padecimiento de enfermedades.

Para prevenir dichos riesgos, es necesario aplicar criterios de Seguridad e Higiene en el
trabajo. “La seguridad industrial se encarga de la prevenciéon de los accidentes en el ambito del
trabajo, mientras que la higiene industrial posee una serie de técnicas de reconocimiento,
evaluacion y control de los agentes ambientales y las tensiones que se originan, las cuales pueden
causar enfermedad” (Viadas, A., 2016).

Para un mayor control y organizacion, se divide la planta en 3 sectores caracteristicos:

e Pretratamiento del sustrato y Reactores compuesto por: tanque de pretratamiento ,
tanque de acondicionamiento , reactor SSAD, reactor USAB cafierias y bombas (P1,
P2y P3).

e Primera etapa de purificacion del biogas, tratado con amina MEA, compuesto por:
destilador flash, absorbedor 1, columna de destilacion 1 para la regeneracion de
MEA, cafierias, bomba (P4) y compresor (M1 y M2).

e Segunda etapa purificacion del biogds, tratado con TEG, compuesto por: absorbedor
2, columna de destilaciéon para la regeneracion de TEG, cafierias y bomba (P5).

8.2. IMPACTOS DE LA INDUSTRIA

A continuacion, se realizara una descripcion de las cuestiones relativas al medio ambiente,
la salud y la seguridad asociadas a la planta de biogas, asi como recomendaciones para su manejo.

8.2.1. Medio ambiente

La instalacidn y desarrollo de la planta de biogas se debe adecuar a la reglamentacion ambiental
que rige a nivel municipal, provincial y nacional.

Municipal

e Ordenanza N° 23023: Servicio Sanitario para Obras Sanitarias.
e Ordenanza N° 14555: Convenio con el Organismo Provincial de Desarrollo Sostenible
(OPDS).

Provincial

Ley N° 13592: Gestion integral de los residuos solidos urbanos.

Ley N°13613: Tasa Especial de Impacto Ambiental, para la Ley N° 114509.
Ley N° 12257: Codigo de Aguas.

Ley N° 11723: Ley Integral del Medio Ambiente y los Recursos Naturales.
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Ley N° 11720: Residuos Especiales.

Ley N° 11459: Radicacién Industrial.

Ley N° 11347: Tratamiento, manipulacion, transporte y disposicién final de Residuos
Patogénicos.

Ley N° 5965: Ley de proteccién a las fuentes de provisién y a los cursos y cuerpos
receptores de agua y a la atmosfera.

Nacional

Constitucion Nacional, articulo 41: Derecho a un ambiente sano.

Ley N° 27191: Fomento Nacional para el uso de Fuentes Renovables de Energfa.

Ley N° 25688. Régimen de gestion ambiental de aguas.

Ley N°25675: Ley General del Ambiente.

Ley N°25612: Gestion integral de residuos industriales y de actividades de servicio.

Ley N° 24557: Riesgo del Trabajo.

Ley N° 19587: Seguridad e Higiene. Decreto N° 351/79: Reglamento General (Industrial
basico).

Las principales entidades u organismos gubernamentales que deben regular la actividad de la
industria y las posibles fuentes de contaminacion de esta, son:

8.2.2.

e Comision de Gestion Ambiental de Gral. Pueyrredoén.

¢ Organismo Provincial de Desarrollo Sostenible (OPDS).
e Asamblea Ambiental.

e Autoridad del Agua.

Consumo de Energia

El consumo energético especifico de una planta de biogas depende en gran medida del sistema
de servicios auxiliares y el disefio del proceso; sin embargo, es posible implementar una serie

controles o etapas operativos para optimizar el proceso:

8.2.3.

Instalar contadores de energia eléctrica para medir y controlar el consumo en toda la planta;
Garantizar el efectivo aislamiento de las tuberias de vapor, agua caliente y refrigeracion,
depdsitos, valvulas y bridas, calderas;

Desarrollar un balance de agua caliente para toda la industria, para la recuperacion de calor
de los procesos de produccion o de los sistemas de servicios auxiliares para procesar;
Entrelazar las necesidades de la planta de biogas con la fabrica de cerveza;

Optimizar el funcionamiento del sistema de refrigeracion;

Optimizar el funcionamiento de los grandes motores eléctricos;

Implementacion de practicas de consumo responsable de energia eléctrica en los sectores de
uso diario del personal.

Consumo de Agua

Tanto la producciéon de cerveza, como la de biogas se caracterizan por consumir un elevado

volumen de agua. Mas del 90 por ciento de la cerveza es agua y las cervecerias eficientes utilizan
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entre 4-7 litros de agua para producir 1 litro de cerveza. Ademas del agua empleada en el producto,
las cervecerias utilizan agua para el cocimiento y el enfriamiento, la limpieza de depdsitos de
envasado, la maquinaria de produccidn y zonas de proceso, la limpieza de vehiculos y el
saneamiento. Durante el cocimiento del mosto y el bagazo también se producen pérdidas de agua.

Mejoras para optimizar el proceso:

¢ Instalar contadores de agua para medir y controlar el consumo en toda la planta;

e Instalar valvulas automaticas para interrumpir el suministro de agua cuando se produce una
parada en la linea;

e Emplear agua recuperada de sectores de la cerveceria hacia la planta de biogas.

8.2.4. Aguas Residuales

Los contaminantes contenidos en los efluentes generados en las cervecerias son principalmente
sustancias organicas originadas durante las actividades de proceso. Los procesos de fabricacion de
la cerveza también generan liquidos tales como el mosto final y la cerveza residual que, en lugar de
pasar a formar parte de la corriente de efluentes, pueden reutilizarse. La medida adoptada en la
planta de biogds sera la de utilizar dicho agua residual para diluir el bagazo cervecero en el tanque
R1 y también se utilizaran como sustrato en el reactor USAB.

Para el vuelco final de las aguas residuales, se deberan cumplir los valores limites
caracterizados segun los diferentes sumideros (cloaca, al mar, cursos de agua superficiales,
conductos pluviales, absorcion por el suelo). La resolucién 336/03 del Ministerio de Asuntos
Agrarios y Produccion (MAAP), establecen dichos valores de vuelco.

El cuadro “Ramas Industriales cuyos efluentes no deben disponerse en pozos absorbentes”,
presente en el Anexo I de la resolucion, establece un cddigo y nivel de peligrosidad para las
distintas actividades industriales. Por faltante de una rama que identifique la actividad, se eligio la
rama denominada “Productos quimicos diversos”, con nivel de peligrosidad 3 y c6digo 13909.

Una vez identificado el grado de peligrosidad, se muestra en la siguiente tabla los parametros de
calidad de las descargas con sus limites admisibles (anexo II de la resolucion).

Parametro Unidad Caodigo Limites para descarga a:
Técnica Colector | Cond.Pluv. | Absorcion Mar
Analitica aCloacal | ocuerpode por el Abierto
agua suelo (h)
superficial
Cinc mg/1 3111ByC <0,5 <0,2 <0,1 <0,5
Niquel mg/l 3111 ByC <0,3 <0,2 <0,1 <0,2
Cromo Total mg/l 3111 ByC <0,2 <0,2 Ausente NE
Cromo Hexavalente mg/1 3500 CrD <2,0 <2,0 Ausente NE
Cadmio mg/l 3111BycC <5,0 <1,0 Ausente <1,0
Mercurio mg/1 3500 Hg B <20,0 <500,0 Ausente <500,0
Cobre mg/1 3500CuD 6 <0,2 <0,1 Ausente <0,2
3111ByC
Aluminio mg/l 3500 AID 6 <0,5 <0,2 <0,1 <0,5
3111ByC
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Arsénico mg/l 3500 As C <5,0 <5,0 <1,0 <5,0
Bario mg/l 3111 B <0,2 <0,2 <0,1 <0,2
Boro mg/l 4500 BB <0,2 <0,2 <0,1 <0,2
Cobalto mg/l 3111ByC <0,2 <0,2 <0,1 <0,2
Selenio mg/1 3114 C <1,0 <L,0 Ausente <1,0
Plomo mg/1 3111 ByC <0,1 <1,0 Ausente <1,0
Plaguicidas mg/l 6630 B <5,0 <50,0 Ausente <50,0
Organoclorados(®
Plaguicidas mg/1 6630 B <0,1 <1,0 Ausente <1,0
Organofosforados(®

Tabla 8. 1 - Parametros de calidad de las descargas limites admisibles.
Fuente: Resolucién 336/03, 2003.

N.E: no se establece limites permisibles.

(8)Seran los incluidos en la Ley Pcial. N911720 de Residuos Especiales (Generacién, manipulacién, almacenamiento, transporte,
tratamiento y disposicion final) y su Reglamentacion.

8.2.5. Residuos y Subproductos Sdlidos

El mas robusto residuo de la produccion de cerveza es el bagazo, el cual se utilizara en su
totalidad para la obtencidn de biogas, también seran utilizados para este fin las aguas residuales y
la levadura excedente. Se optimiza su reduccion con la degradacién anaerdbica por un sistema de
reactores, cafierfas y bombas, diluyéndolo y acondiciondndolo para una mejor degradacién de su
contenido lignocelulésico. Cualquier tipo de desperfecto o error en la coccién del mosto, podra ser
reutilizado como sustrato, disminuyendo asi las pérdidas econémicas futuras.

8.2.6. Emisiones de Olores y Polvo al aire

Un buen sistema de aislamiento, evita la percepcion de los olores procedentes tanto del reactor,
como del sistema de purificacion. En dicho sistema, se debe destacar la amina MEA, de la cual se
debe evitar pérdidas al exterior, ya que produce irritacién de las mucosas y posee un olor
caracteristico, el cual resulta extremadamente molesto para los operarios del sector.

De la Ley 19587 de Higiene y Seguridad en el trabajo, se obtienen los valores de concentracion
maxima permitida de la monometilamina (MEA). Siendo CMP la Concentracién Maxima Permisible
ponderada en el tiempo (jornada laboral de 8 horas/dia y una semana laboral de 40 horas.
Exposicién dia tras dia, sin efectos adversos) y CMP-CPT la Concentracién Maxima Permisible para
Cortos Periodos de Tiempo (exposicion media ponderada en un tiempo de 15 minutos, que no debe
sobrepasarse en ningiin momento de la jornada laboral).

Sustancia | N°CAS CMP | CMP-CPT | Notificaciones | PM | Efector criticos

MEA 141-43-5 | 3 ppm 6 ppm - 61,08 Irritacion

Tabla 8.2- Valores Aceptados de exposicion a las sustancias quimicas.
Fuente: Ley Higiene y Seguridad en el trabajo, 2016.
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Para informacion sobre manipulacion, almacenamiento y primeros auxilios, véase Anexo A,
Ficha de seguridad Monometilamina (MEA).

Para el caso del Trietilenglicol (TEG), no se encuentran datos en las tablas de la anterior ley,
pero se tomara como referencia los datos aportados por la legislacidn espafiola, en los cuales el
valor CMP es de 1000 mg/m?3y el de CMP-CPT es de 2000 mg/m3 (Limites de exposicion
profesional para agentes quimicos en Espafia, 2017).

Para informacion sobre manipulacion, almacenamiento y primeros auxilios, véase Anexo A,
Ficha de seguridad Trietilenglicol (TEG).

8.3. HIGIENE Y SEGURIDAD

Los riesgos en la construccion y operacion de este tipo de planta, son similares a los que se
producen en la mayoria de las instalaciones industriales y especificamente, en las instalaciones de
endulzamiento de gas natural. Los peligros asociados con las operaciones llevadas a cabo en la
planta incluyen:

8.3.1. Riesgo de Explosiones

Las normas norteamericanas y europeas al respecto han identificado 4 zonas:

e Zona 0: el interior del digestor, el gasémetro, incluyendo las cafierias de biogas con sus
componentes;

eZona 1: lugar donde, en funcionamiento normal, hay presencia de gas. La misma se
determina en un radio de 3 metros alrededor del punto emisor, de un alivio de gas, un
drenaje o una valvula;

e Zona 2: zona con frecuencia menor de riesgos, o también se extiende a 3 metros mas alla
de una Zona 1, excepto condiciones particulares.

e Zona sin riesgo: resto de la planta.

CLASIFICACION DE RIESGOS
4 ZONAS IDENTIFICACAS
II 1
Atmosfera explosiva Atmaosfera explosiva poco
ocasionalmente v ziendo frecuente y durante un
un heche nommal periodo muy corio

|
ZONA SIN RIESGO

E miziones de gas combustible
sin congecuencia peligrosa
¥ =in riesgo de explosion

Figura 8. 1 - Clasificacién de riesgos.
Fuente: Bradfer, |. F., 2002.

Se utilizan mayormente dos codificaciones internacionales para clasificar los riesgos y
seleccidon de equipos seguros para su prevencion. Estas son, la norma europea segun International
Electrotechnical Comission / European Committee of Electrotechnical Standards (IEC/CENELEC)
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norma IEC 60079-0 y norma norteamericana National Electric Code (NEC), norma NFPA70. En
zonas de riesgo con presencia de biogas, se debe emplear la codificacién de la siguiente figura:

EEx “p”IIA T1 NEMA 7 Class I Group D

Elmetano es auto mflamable en
contacto con una temperatura

superficial superigr a 430°C Grupo del gas (segiin

OSHA Occupational
Safery & Health
El metano pertenece al Administration)
grupo ITA de los gases

combustibles Clase para los gases

combustibles

Simbolo indicando el

tipo de proteccidén Indice d_El tipo de )
adoptado por el equipo proteccion de la caja
(ver pagina siguiente) para zonas explosivas

Cumple con el estdndar

Cumple con los
norteamericano NEMA

estandares europeos
para zonas de riesgo

de explosién EUROPA EE.UU.

Figura 8.2 - Clasificacion del biogas segiin las normas europeas y norteamericana.
Fuente: Bradfer, . F., 2002.

La designacion del tipo de proteccion sefialado como “p” (solo para norma EEX) es:

e d: Caja antideflagrante por confinamiento para Zonas 1-2 (motores, bombas, aparatos de

maniobra).

e ia: Seguridad intrinseca por limitacion de energia para Zonas 0-1-2 (instrumentacidn,
controles).

e ib: Seguridad intrinseca por limitacién de energia para Zonas 1-2 (instrumentacion,
controles).

e: Seguridad aumentada por disefio mecanico para Zonas 1-2 (motores, luminarias, cajas).
n: Proteccién “n” por disefio mecanico para Zona 2 (motores, luminarias, cajas).

o: Inmersion en aceite para Zonas 1-2 (Transformadores, controles).

p: Presurizado para Zonas 1-2 (Salas de control, analizadores).

m: Encapsulado para Zonas 1-2 (Instrumentacion, controles).

Las posibles fuentes de explosidn asociada al biogas no se limitan sélo a equipos energizados, y
la propagacion de la llama no se confina sélo a un espacio delimitado alrededor del origen. Las
fuentes de propagacion de las llamas, o deflagracion, pueden ser otras ademas de las eléctricas: un
cigarrillo, una chispa provocada ocasionalmente por la caida de una herramienta, etc.

Ademas, se debe también considerar la region interna de las tuberias y analizar hasta donde
podria llegar una llama para seleccionar y equipar el sistema de elementos o accesorios de
seguridad.

Medidas de seguridad:

o Instalar sistemas de puesta a tierra, sistemas deteccion y prevencion de chispas y sistemas
de extincion;

e Utilizar motores, luces, interruptores y conexiones resistentes a las explosiones en zonas de
alto riesgo;

e Instalar valvulas de alivio y cortallamas a la linea de la cafieria de biogas.

e Controlar todos los materiales volatiles;
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8.3.2. Exposicion a Sustancias Quimicas

Fugas

Pueden ocurrir fugas de las sustancias utilizadas para el proceso de purificacidn, pero la fuga
mas peligrosa es la que puede darse en las cafierias que contienen biogas. Su inflamabilidad y
explosividad al combinarse con el oxigeno contenido en el aire, es el mayor riesgo a controlar.

Asfixia

El biogas esta compuesto de COz con efecto asfixiante (Bradfer, 2002). El peligro de asfixia o
toxicidad del biogas puede resolverse mediante detectores de gas y procedimientos para acercarse
a las zonas de riesgo (detector portatil, equipo auténomo de respiracion, etc.).

Como se considera que el sector de produccién y purificacion estara expuesto al ambiente,
solo se debera controlar las posibles emisiones al mismo.

8.3.3. Riesgos Fisicos

Estos incluyen el riesgo de caidas al mismo nivel a causa de superficies resbaladizas, el uso de
magquinaria y herramientas y posibles choques con vehiculos de transporte interno utilizados para
el traslado del bagazo de la zona de la planta cervecera hasta la zona de la planta de biogas.

Se debe acondicionar tanto el area de la planta de biogas como el area de transicién de ambas
plantas para prevenir resbalones y caidas, ademas de incorporar seguridad en la maquinaria y el
uso de un equipo de proteccion personal (EPP) adecuado.

Sistemas de gas a presion

El reactor debera contar con un sistema de control de presidon y con dispositivos que actiien de
alivio en el caso de una mayor presion dentro del mismo. Ademas, el biogas sera comprimido antes
del ingreso a la etapa de purificacion, lo que implica un riesgo por la posible rotura: de las cafierias
de proceso, de los absorbedores y del gasémetro utilizado para almacenar el biogas puro.

Medidas de seguridad:

Instalacion de antorchas para casos de emergencia tales como un desperfecto en la extraccion
de biogas del reactor o la mayor producciéon de biogas.
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Tipico diagrama de un quemador de gases D
"
.'v
A
13 —l
1 C | £
B F
o | f
“; - J A. €7400 Manometro
. S E B. 97160 Regulador de presion y apagallamas
o v - con fusible térmico
Flow C. 94160 Vaivula de presion
D. 97300 Quemador de gas
g E. 97110 Purgador automatico
Este diagrama es una guia de montaje y en ningun caso F. $7200 Apagallamas
representa un disenc detarminado. G. Panel da contrel

Figura 8.3- Quemadores de gas y accesorios.
Fuente: Marlia Ingenieros S.A., 2017.

8.3.4. Exposicion al Ruido y a las Vibraciones

Los trabajadores pueden estar expuestos al ruido provocado durante el transporte del sustrato, los
motores tanto de compresores como de las bombas distribuidas por todo el proceso. Las medidas de
seguridad seran abordadas en la préxima seccion.

8.3.5. Evaluacion de Riesgos

La evaluacién de riesgos es la base para una buena gestion de seguridad y salud en el trabajo. Su
implementacion en el analisis y relevamiento de las tareas y procesos de una organizacion,
permiten planificar las acciones preventivas a llevar adelante y evitar que los empleados sufran
accidentes o contraigan enfermedades laborales.

Es un proceso dirigido a estimar la magnitud de aquellos riesgos que no pudieron ser
erradicados, obteniendo la informacién necesaria para que el empresario esté en condiciones de
tomar una decision apropiada sobre la necesidad de adoptar medidas de control y, en tal caso,
sobre el tipo de medidas que deben adoptarse (Viadas, A.,2016).

Para llegar a cabo la evaluacion de riesgos, se ha optado por el uso del Método General, ya que
permite establecer de una manera sencilla y dindmica el nivel de riesgo analizando la gravedad del
dafio y la probabilidad de que este ocurra.

Gravedad

Ligeramente dafino (LD) -Dafios superficiales: cortes y magulladuras pequefias, irritacién de los ojos
por polvo.
-Molestias e irritacion: dolor de cabeza, disconfort.

Daiiino (D) -Quemaduras, conmociones, torceduras importantes, fracturas menores, etc.

-Sordera, dermatitis, asma, trastornos musculo-esqueléticos, enfermedad que
conduce a una incapacidad menor.

Extremadamente dafiino -Amputaciones, fracturas mayores, envenenamientos, lesiones multiples,

(ED) lesiones fatales.

-Cancer, otras enfermedades que acorten severamente la vida,

139



enfermedades agudas

Tabla 8.3- Gravedad del daiio.
Fuente: Vicente Iglesias, P., 2012.

Probabilidad que ocurra el riesgo

Baja (B) | El daio ocurrird raras veces.

Media (M) | El dafio ocurrird algunas veces.

Alta (A) | El dafio ocurrira siempre o casi siempre.

Tabla 8.4- Probabilidad del riesgo.
Fuente: Vicente Iglesias, P., 2012.

Con los factores ya expuestos y el cuadro a continuacion, se obtiene la estimacion del nivel de
riesgo:

Gravedad
LD D ED
Probabilidades B T TO MO
M TO MO |
A MO | IN

Tabla 8.5- Método General de evaluacion de riesgos.
Fuente: Vicente Iglesias, P., 2012.

Dichos niveles forman la base para decidir la accién preventiva que debe realizarse,
estableciendo prioridades de accidn, siendo éstas las siguientes:

Riesgo Accién
Trivial (T) | -No se requiere accidn especifica.
Tolerable | -No se necesita mejorar la accion preventiva. Sin embargo, se deben considerar soluciones
(TO) mas rentables o mejoras que no supongan una carga econémica importante.

-Se requieren comprobaciones periddicas para asegurar que se mantiene la eficacia de las
medidas de control.

Moderado | -Se deben hacer esfuerzos para reducir el riesgo, determinando las inversiones precisas. Las
(MO) medidas para reducir el riesgo deben implantarse en un periodo determinado.

-Cuando el riesgo moderado esta asociado con consecuencias extremadamente dafiinas, se

precisara una accion posterior para establecer, con mas precision, la probabilidad de dafio

como base para determinar la necesidad de mejora de las medidas de control.

Importante | -No debe comenzarse el trabajo hasta que se haya reducido el riesgo. Puede que se precisen
M recursos considerables para controlar el riesgo.

-Cuando al riesgo corresponda a un trabajo que se estd realizando, debe remediarse el

problema en un tiempo inferior al de los riesgos moderados.

Intolerable | -No debe comenzar ni continuar el trabajo hasta que se reduzca el riesgo. Si no es posible
(IN) reducir el riesgo, incluso con recursos ilimitados, debe prohibirse el trabajo.

Tabla 8.6- Intervencion de los riesgos.
Fuente: Vicente Iglesias, P., 2012.

Luego del andlisis de los posibles riesgos, se presenta la siguiente tabla que retne las
principales acciones operativas, divididas por zona:

Zonas Riesgos P| C R Causas Medidas y/o controles
preventivos
Pretratamien Contacto B| D | TO -Revisar de manera periddica la
to (R1) eléctrico. -Alguna parte eléctrica de | instalacion eléctrica del equipo y
las bombas se encuentra comprobar su buen funcionamiento.
mal aislada. -Realizar mantenimiento
-Seguir el manual de usuario,
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Golpes/Corte LD T | Golpesy/o cortes durante | Usar guantes para golpes mecanicos.
s por objetos la manipulacién y/o
0 mantenimiento de los
herramientas equipos.
Caida al LD | MO | -Posibilidad de resbalar -Mantener la zona limpia y ordenada.
mismo nivel con sustrato salpicado en -Usar un medio de proteccién del
el suelo. suelo (plastico, papel) que ocupa la
-Cable de conexién del zona de alimentacion.
equipo expuesto en el -Ocultar cableado del equipo.
suelo.
Riesgo por LD T | Fallos en las juntas de las -Revision visual de todas las juntas Y
salpicaduras bombas o uniones de uniones de cafieria, para asegurarse
cafieria. de que no haya pérdidas.
-Mantenimiento adecuado.
-Disponer de proteccién individual:
gafas y guantes.
Acondiciona Exposiciéon a D I Contacto con -Informacioén al servicio médico para
miento (R2) | contaminante microrganismos consulta de necesidad de vacuna
S presentes en el sustrato adecuada.
biolégicos o ind6culo, y en la recogida | -Uso de guantes, gafas y ropa de
de muestras del tanque trabajo adecuada, para evitar el
contacto.
-Aseo del personal después de la
exposicion.
Riesgo por D T | Fallos en las juntas o -Revision visual de todas las juntas,
salpicaduras uniones de la asegurarse que no haya pérdidas,
bomba o en la recogida antes de cada operacidn.
directa de -Mantenimiento adecuado
muestra -Disponer de proteccion individual:
gafas y guantes.
Riesgo de D | TO | Fallo del programa de -Mantenimiento adecuado de las
quemadura control de temperaturas o | resistencias eléctricas del tanque,
fugas por agrietamiento segun lo dispuesto en el
de la caleria o del tanque. correspondiente manual del usuario.
Reactores Exposicién a D I Contacto con Informacio6n del servicio médico
(SS-ADy contaminante microorganismos sobre la necesidad de tratamiento
USAB) s bioldgicos presentes en el sustrato
Contacto D | TO | Posible contacto con -Revisar la instalacién
eléctrico alguna parte en mal periddicamente y realizarle
directo estado de la instalacion mantenimiento.
eléctrica o de la bomba.
Riesgo de LT T | Fallas enlas juntas o - Revisién y mantenimiento perioédico
Salpicaduras uniones
Riesgo de D | TO | Fallo del programa de -Mantenimiento adecuado de las
quemadura control de la resistencias eléctricas del tanque,
Temperatura. segun lo dispuesto en el
correspondiente manual del usuario.
-Comprobaciéon de buen
funcionamiento, antes de empezar a
operar.
Caifierias de Incendio ED | MO | Escapes de biogas -Mantener en buenas condiciones
biogas todo el conducto.
-Evitar fuentes de ignicidn en la zona
de trabajo
MEA: Fugas D | TO | -Agrietamiento de la -Mantenimiento de toda la linea que
Absorbedor caferia. transporta MEA.
(Al)y -Degradacion de laamina | -Control de temperatura.
destilador por aumento de la
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(D1) temperatura.
TEG: Fugas B| D | TO | -Agrietamiento dela -Mantenimiento de toda la linea que
Absorbedor cafieria. transporta TEG.
(A2)y -Degradacién por -Control de temperatura.
destilador aumento de la
(D2) temperatura.

Tabla 8.7- Intervencion de los riesgos.
Fuente: Propia.

La planta opera de forma continua, 30 dias al mes. Los turnos de los operarios seran rotativos
de 8 horas/ dia cada uno, por lo cual tendremos 3 turnos diarios. No se espera gran nimero de
personal, por ser una planta de gran automatizacidn.

Turno Entrada Salida
Maifiana 6am 2 pm

Tarde 2 pm 10 pm

Noche 10 pm 6 am

Tabla 8.8- Horarios comunes por turnos en la industria.
Fuente: V Congreso de Ergonomia y Psicosociologia, 2013.

En la siguiente tabla, se concentra la informacion del personal (obtenido de bibliografia
consultada), asi como del nimero de los mismos y el nivel de exposicion (criterios propios).

Trabajadores relacionados al proyecto
Puesto Cantidad Exposicion
Director de planta 1 Baja
Jefe de turno 361 Media
Operador de campo 361 Alta

Tabla 8.9- Puestos laborales.
Fuente: Energias Renovables, 2012.

(81) Se considera una persona por turno.

No se han considerado los puestos de encargado de mecanica/electricidad, administrativos y
personal de limpieza, por considerar que seran los mismos trabajadores del sector de la industria
cervecera y tendran una exposicion baja durante el proceso.

Se tendra 6 operarios (2 por turno), expuestos mayormente a los riesgos de la planta. Ademas
de una correcta coordinacion de sus turnos para un asegurar el descanso y analisis médicos
regulares, se los capacitara para actuar en casos de emergencia y se los instara al uso de equipos de
proteccion. Los equipos de proteccidn personal son los siguientes (Uribe Lopez, et al.,, 2004):

e Atodos los operarios se les dara un overol de dril con el logotipo de la empresa, al igual que
botas de caucho, una camiseta y todos los guantes impermeables y resistentes;

e Cuando los operarios que se acerquen a la zona de los absorbedores y destiladores, tendran
el equipo basico antes mencionado, mas un equipo de proteccion respiratoria con un
cartucho que recoge los vapores.
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Para la sefializacion de la planta, se seguiran las pautas establecidas en el apunte de catedra de
SHySA, “Colores y sefiales de seguridad”, las cuales retnen a las normas [IRAM 10005.

La sefializacion estara presente en todas las secciones de la planta y se utilizardn los siguientes
tipos de sefales:

e Sefalizacién de ubicacién de las areas dentro de la organizacion.

e Sefalizacion acerca de la proteccion preventiva, vias de acceso, peligros y precauciones
alrededor de la planta.

e Sefiales de precaucién de piso, delimitando en amarilla las zonas de paso comtn de las zonas
de prohibicion de paso.

e Sefiales de prohibidos dentro de la planta.

e Sefales de salidas y rutas de emergencia.

©
[ﬂ::a)

9201 9202

O au @
(=)

Figuras 8.4 - Seiiales estandarizadas presente en la plata de biogas.
Fuente: Uribe Lépez, et al., 2004.

En cuanto al cuidado y protecciéon de la maquinaria, la misma tendra un mantenimiento
preventivo programado segun las especificaciones de cada maquina y equipo, aunque se procurara
que este mantenimiento no altere el flujo del producto ni la operaciéon normal de la planta.. Se
debera cortar el ingreso de sustrato al digestor durante el tiempo de mantenimiento; si el mismo n
o excede todo un dia laboral, se puede considerar que no se ha afectado la cantidad de biogas
producido por dia.

La planta contara con un nimero variado de botiquines ubicados alrededor de la empresa en
zonas estratégicas, para la curacién y prevencion de accidentes leves de trabajo.

8.3.6. Evaluacion de Impacto Ambiental

Laley 11459 (Radicacion Industrial), impone la realizacion de la Evaluacidon de Impacto
Ambiental (EIA) y de las Auditorias Ambientales (AA) para todas las actividades industriales en la
provincia. La ley plantea dos etapas:

e (Categorizacion del establecimiento industrial, basdndose en el Nivel de Complejidad
Ambiental (NCA), la cual divide a las industrias en 3 categorias;
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e Presentacién de la EIA y la obtencién del Certificado de Aptitud Ambiental (CAA), el que
debe renovarse cada dos afnos, mediante una Auditoria Ambiental.

Calculo del nivel de complejidad ambiental NCA

La ley general del ambiente N°25075/02 (y normas complementarias), prevé la necesidad de
contratar un seguro ambiental, tomando como referencia a tal efecto el calculo del Nivel de
complejidad ambiental con la metodologia prevista en la resolucion SAyOS N°1039/07 y normas
complementarias.

Una vez calculado el NCA si su valor es igual o mayor que 14,5 puntos corresponde la
contratacion de un seguro ambiental.

El calculo del NCA, esta compuesta por:

NCA=Ru+ER+Ri+Di+ Lo

. Ru: Rubro: De acuerdo con la clasificacion internacional de actividades
Grupos Valor Justificacion Valor adoptado
Grupo 1 1 Centro de reciclado | 10
Grupo 2 5 de residuos y
Grupo 3 10 efluentes

Tabla 8.10- Rubro.
Fuente: Resolucion N°214/98. Ley 11459, Decreto 1741/96. http://www.opds.gba.gov.ar

o ER: Efluentes y Residuos. La calidad y cantidad de los mismos que genere el
establecimiento se clasifican en:

Tipos Valor Justificaciéon Valor adoptado
Tipo 0 0 Sélidos y semisolidos: resultantes 1

Tipo 1 1 del tratamiento de efluentes

Tipo 2 3 liquidos que no contengan residuos

Tipo 3 4 peligrosos.

Tipo 4 6 Decreto 1741/96

Tabla 8.11- Clasificacion de Efluentes y Residuos.
Fuente: Resolucion N°214/98. Ley 11459, Decreto 1741/96. http://www.opds.gba.gov.ar

. Ri: Riesgo. Se tendran en cuenta los riesgos especificos de la actividad, que puedan
afectar a la poblacién o al medio ambiente circundante.

Riesgo

Aparatos a presion
Acustico
Sustancias
quimicas
Explosion 1
Incendio 1

Tabla 8.12- Clasificacién de Riesgo.
Fuente: Resolucion N°214/98. Ley 11459, Decreto 1741/96. http://www.opds.gba.gov.ar

Justificacion Valor adoptado
5

N =Y o)

. Di: Dimensionamiento. La dimension del establecimiento tendra en cuenta la
dotacién de personal, la potencia instalada y la superficie:

| Parametros | Valor | Justificacion | Valor |
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Personal

Adoptado

Hasta 15

Desde 16 a 50

Desde 51 a 150

Desde 151 a 500

Mas de 500

BlWIN|R|O

0

Potencia

Potencia instalada

Hasta 25 HP

De 26 a 100HP

De 101 a 500 HP

Mas de 500 HP

WIN =[O

R. Superficie

Relacidon entre superficie cubierta y total

Hasta 0.2

Desde 0.21 a 0.5

Desde 0.51 a 0.8

N|= O

Mas de 0.8

3

Tabla 8.13- Dimensionamiento.
Fuente: Resolucion N°214/98. Ley 11459, Decreto 1741/96. http://www.opds.gba.gov.ar

eLo: Localizacion. Se tendrd en cuenta la zonificacion municipal y la infraestructura
servicios que posee.

Parametros Valor Valor Adoptado
Zona 0

Parque industrial 0

Industrial exclusiva y rural 1

Otras zonas 2

Infraestructura

Carencia de red de agua 0.5 0

Carencia de red de cloacas 0.5

Carencia de red de gas 0.5

Carencia de red de luz 0.5

Tabla 8.14- Localizacion.

Fuente: Resolucion N°214/98. Ley 11459, Decreto 1741/96. http://www.opds.gba.gov.ar

De acuerdo con los valores el NCA es igual a 16, se clasifica en Segunda Categoria (de 12 a 25

puntos inclusive), por este motivo se debera contratar un seguro ambiental.

8.4. EFLUENTE

El subproducto de la digestion anaerobica es un lodo denso muy rico en materia organica y

de

mineral. La utilizacion de éste como biofertilizante es viable y se podria aprovechar en el cultivo de

lupulo que la empresa cervecera Antares posee y/o destinarlo a venta.

Como ventaja, este efluente tiene mayor riqueza nutricional que los obtenidos en la
biodegradacion aerobia (Noyola y Monroy, 1994), pero sus desventajas son la gran cantidad de
liquido que posee, lo que produce la lixiviacién de algunos de sus componentes hacia las napas.
Ademas, es necesario para su aplicacion que el suelo este himedo, porque si el suelo esta seco
existe gran pérdida de nitrogeno del efluente por volatilizaciéon (Feigin et al., 1991).
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8.4.1. Tratamiento

Los principales riesgos de los fertilizantes organicos se deben a los contaminantes originados en
los procesos del tratamiento quimico de las materias primas. Nuestra materia prima es el desecho
de un producto de la industria alimentaria, en el que no se le ha adicionado ningun tipo de quimico
peligroso. Luego, en los tratamientos anteriores al ingreso del sustrato al reactor, existe la
posibilidad de acondicionarlo si su pH no es el adecuado, pero como se ha mencionado en entregas
anteriores, se obtiene un sustrato con el pH 6ptimo, haciendo que el adicionado de acido
clorhidrico (HCI) o hidréxido de sodio (NaOH), mediante el sistema de control automatizado, sea
ocasional y no en gran medida.

La extraccion del reactor se hara de manera continua, y se necesitara un espesador para
reduccidn el volumen del efluente, luego un tanque que actué de digestor para posibilitar la
estabilizacion biologica del efluente (por estar expuesto al medio ambiente, los microorganismos
anaerobicos estrictos moriran y prosperen los aerdbicos). Por ultimo, se realiza una deshidratacion
en grandes tanques de hormigdn, para luego ser transportados. Puede ser necesario implementar
controles de ingenieria adicionales para contener y neutralizar los olores molestos.

8.4.2. Traslado

Actualmente, Antares cuenta con dos plantaciones de lapulo. La primera en el vivero Van
Heden, Ruta 88 Km 23 y la segunda sobre la ruta 226, en cercanias a Sierra de los Padres. Por
cuestiones de logistica, se elige realizar el traslado del fertilizante a la primera plantacion, la cual se
encuentra a una distancia de17.1 km.

s i i Figura 8.5 - Ruta recorrida por el
Z00 Batan® _ , N trasporte.

R = 15 min i
17,1km

Fuente: Google Maps, 2017.

8
ViveroVan Heden(0
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9, ANALISIS ECONOMICO

9.1. ESTUDIO DE MERCADO

El aprovechamiento energético de los residuos presenta numerosas ventajas, no sélo para el
propietario de la instalacién, sino también para su entorno ambiental. Para el propietario de la
instalacion las ventajas son fundamentalmente econémicas, ya que reducen los costos energéticos
al reemplazar combustibles fosiles y al producir su propia energia. Para el entorno ambiental las
ventajas que tienen los biodigestores son: que descontaminan y que transforman los desechos
organicos en subproductos aprovechables como el bioabono y el biogas. Al reutilizar los residuos
organicos se protege el suelo (mediante el abono) y al aire (reduciendo las emisiones de CH4 a la
atmosfera). Por lo tanto aprovechar los residuos organicos en biodigestores es sumamente positivo
para el medioambiente, conjuntamente con la produccién de energias renovables que pueda
sustituir el consumo de combustibles fésiles.

En la actualidad, una gran cantidad de empresas agroindustriales estdn considerando los
residuos organicos generados diariamente como producto de alto valor, que puede ser
aprovechado econémicamente, mejorando la competitividad de algunas industrias. Adicionalmente,
un proyecto de esta naturaleza, representa una excelente oportunidad empresarial para reforzar
comercialmente su imagen de responsabilidad social y ambiental frente a los consumidores.

9.2. COSTE DE INVERSION

Se analizaran dos casos:

» CASO A: Planta de biogas C ON PRETRATAMIENTO termoquimico
» CASO B: Planta de biogas SIN PRETRATAMIENTO termoquimico.

9.2.1. indice CEPCI (Chemical Engineering Plan Cost Index):

El indice de costos de Plantas CE, presenta varias ventajas; la primera es que se basa en
equipos y mano de obra empleada en la construccion de plantas quimicas, segundo que incluyen
costos de ingenieria, asi como, de materiales, manufactura e instalacion y tercero se consideran las
mejoras de la productividad dentro de la fabricacion y de la industria de la construccion. Se publica
en la revista Chemical Engineering.

Unas ves calculados los costos de todos los equipos principales se aplica la siguiente
ecuacioén para calcular el coste del afio actual:

CEPCI2018 .,
) Ecuacion 7.1

Cr=0C (—
E Ex'\ " cepcix

Donde:

- CE: coste del equipo en la actualidad (2018)

- CE,x: coste del equipo estimado

- CEPCI2018: indice de costos de Plantas del 2018=567.5

- CEPCIx: indice de costos de Plantas del afio en que fue estimado el costo del equipo.
(CEPCI2006=509.7 y CEPCI2002=390.4)
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9.2.2. Métodos de estimacion del coste de los equipos

Los costos de inversion inicial estan asociados con las inversiones necesarias para la
construccion de la infraestructura fisica de planta.
Se seleccionara un disefio preliminar, el cual se efectia en un tiempo rapido y su precision es
tal que presenta un error de entre un 25 a 40%.
Para poder determinar el precio actual de los equipos utilizados en la planta se dispone de
diferentes métodos, tales como:
. Catalogos: el precio del equipo viene determinado por la empresa donde se ha
adquirido, por lo tanto no haria falta ningin calculo.

. Método de las Correlaciones (Sinnot-Touler): Este método corresponde al afio
2006 (CEPCI2006=509.7) y viene definido por la siguiente ecuacion:

CE=a+b-Sn Ecuacion 7. 2

Dénde:

a, b y n: Constantes.

S: Magnitud caracteristica del equipo.
Las constantes se encuentran tabuladas en Sinnott r., Towler g., "disefio en ingenieria
quimica", ed reverté, barcelona, 2012.

. Plataforma de calculo “Costos de Equipo” que acompafian el Disefio de Plantas y la
Economia para Ingenieros Quimicos, 52 edicidn, Peters, Timmerhaus y West Mc Graw Hill
Education. Los valores predeterminados son enero de 2002 y el indice CE = 390.4 (la base de
los costos calculados). http://www.mhhe.com/engcs/chemical/peters/data/ce.html

. Método del algoritmo (Couper): Se trata en la aplicacion de sencillos algoritmos. Se

tendria que actualizar el coste ya que el método es del afio 2002. Teniendo en cuenta que CEPCI
(2002)=395.6
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9.2.3.

1. Biodigestores

Estimacion del coste del Biodigestor y Gasometro

COSTOS DE LA CONSTRUCCION (Septiembre 2019)

MATERIALES MANO DE OBRA TOTAL
1 - TRABAJOS PRELIMINARES
Trabajos Preliminares 34 $/m?2 179 $/m?2 213 $/m?2
Obrador, dep6sito y sanitarios 2461 $ 5108 $ 7569 $
Cartel de obra 656 $/m?2 3129 $/m?2 3785 $/m?
Vallado de obra 916 $/m? 1901 $/m? 2817 $/m?
2 - MOVIMIENTO DE SUELOS
Excavacidn en la obra 0$/m3 1472 $/m3 1472 $/m3
3- ESTRUCTURA DE HORMIGON
Hormigdn 10092 $/m? 15138 $/m? 25230 $/m?
Impermeabilizacion interior 1388 $/m?2 1135 $/m?2 2523 $/m?
Impermeabilizacién exterior 648 $/m?2 530 $/m?2 1178 $/m?
Tabla 9. 1- Costos de la construccién
Fuente: http://www.solucionesespeciales.net/Inmobiliaria/Costos.aspx
SSAD USAB
Parametros de los Altura (m) 5.99 8.78
Reactores Diametro (m) 8.4 8.78
Volumen Reactor (m?3) 256.83 531.3
Espesor de pared (m) 0.303 0.303

Area de pared (m?)

115.65 (total)

287.58 (total)

Volumen enterrado (m3) 103 0
Calculo de costo de Trabajos preliminares ($) 24633.45 61254.5
Trabajos preliminaresy | Obrador, depdsito y sanitarios ($) | 7569
generales Cartel de obra ($) 437735.25 1088490.3
Vallado de obra ($) 325786 810111.86
Calculo de costo de Excavacion ($) 151616 0
Movimientos de suelos
Calculo de Costo de Hormigoén ($) 2917849.5 7255643.4
Estructura Impermeabilizacién interior ($) 291784.95 725564.3
Impermeabilizacion exterior ($) 136235.7 338769.2
TOTAL 4293209.9 10279833.56

Tabla 9.2 - Estimacion del costo de los Biodigestores.

Fuente: Propia.
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2. Gasometro

Teniendo en cuenta que el gasOmetro representa aproximadamente un 10% del costo de

digestor (Carrasco Allendes, 2015) se estima que su costo es 1457304.38$.

9.2.4. Estimacion del coste de las Columnas de Destilacion

La estimacidn del precio de las columnas de Destilacién se realizara a partir de un Método
Algoritmico (Vam Industry, Evaluaciéon Econdmica). El coste del equipo esta en funciéon del nimero
de platos, la distancia entre platos, asi como el didmetro y la altura de la columna. Para calcular su
coste se utilizan las siguientes ecuaciones considerando su construccién en acero inoxidable 304:

C($) = 1.218.(f1.Cb + N.f2.f3. f4.Ct + Cp1))

Ch = 1.218. el7-123+0.1478.1n(W)+0.02488.(In W)?|

Cp(costo de platos) = 249. 6. D06332 06016

Ct = 457.7.e(01739.Dplato)  Ecyacién 7.5

Doénde:

. N: Numero de platos.

. W: Peso del equipo (lb)

. D: Didmetro de la columna (ft)

. L: Longitud de la columna (ft)

. e: espesor (ft)

. pm: densidad del material

. f1 y f2: Factor del coste en funcion del material (Tabla 9.3).

. f3: Factor en funcion del tipo de plato (Tabla 9.4).

f4=2.25/(1.0414)N

Ecuacion 7.7

Ecuacion 7. 3

Ecuacion 7. 4

Ecuacion 7. 6

MATERIAL f1 f2

Acero inoxidable 304 1.7 1.189+0.05770.D
Acero inoxidable 316 2.1 1.401+0.0724.D
Carpinteria 3.2 1.525+0.0788.D
Niquel 5.4

Titanium 7.7

Tabla 9.3 - Factor f1y f2
Fuente: https://ddd.uab.cat/pub/tfg/2016/148700/TFG_VamIndustry_v07.pdf

Tipos de plato f3
Valve 1
Grid 0.8
Bubble cap 1.59
Sieve 0.95

Tabla 9.4. Factor f3 del tipo plato
Fuente: https://ddd.uab.cat/pub/tfg/2016/148700/TFG_VamIndustry vO7.pdf
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Para el dimensionamiento de la columna se utilizan los criterios:

Siendo:

a) se considera un tiempo de residencia T de 5 minutos dentro del mismo, la especificaciéon
de este tiempo de residencia esta fijada por el mantenimiento de un buffer de liquido para el
arranque y parada de bombas (Esquivel Elizondo, 2007).

b) se obtiene el volumen del recipiente utilizando los parametros: t, caudal masico (Q) que
deja el recipiente y la densidad por medio de la siguiente ecuacidn:

2.Q. ..
Volumen = % Ecuacion 7.8

c) Para propositos de costeo, la relacion L (longitud o altura) / D (diametro) se supone igual
a 4 (ésta es la relacidon 6ptima si los cabezales o tapas son 4 veces mas caras los laterales)
(Esquivel Elizondo, 2007). El volumen se puede hallar también con la siguiente ecuacidn:

2
Volumen = n.% .L  Ecuacion 7.9

L=4.D Ecuacion 7. 10

d) Si el diAmetro es mayor que 1.2 m, se debe dimensionar la unidad como un tanque
horizontal ya que requiere mas espacio pero menos costo de estructura de soporte (Esquivel
Elizondo, 2007).

e) Considerando e como espesor del tanque y pm como la densidad del metal se puede hallar
el peso W (Collado, 2017):

W = pm.L. [(%)Z — (2)2] Ecuacion 7. 11

f) Se calcula el espesor minimo de la columna con la siguiente ecuacién (Collado, 2017):

emin=——%_ 1 1 Ecuacién7.12
EMA.Ef-0.6.P

P(presion de disefio)=101.3 Pa

R(radio interno de la columna)=D/2

EMA (esfuerzo maximo admisible del acero inoxidable)=510000 N/m?2 (Manual de Disefio de
Acero Inoxidable Estructural,2006).

C1(sobre-espesor por corrosion)=0 (Manual de Disefio de Acero Inoxidable
Estructural,2006).

Ef(eficiencia por soldadura)=0.8 (Manual de Disefio de Acero Inoxidable Estructural,2006).

Columna 1
Parametros Valor Referencias
QMEA3 1473 kg/h Tabla 6.11
P MEA3 992.7 kg/m3 Unisim
Volumenc1 0.247 m3 Ecuaciéon 7.8
Dc1(diametro) 0.428 m=1.406 ft Ecuaciéon 7.9y 7.10
Lc1(altura) 1.714 m=5.623 ft
PMEA3 101300 Pa Tabla 6.11
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€1min 0.063 m Ecuacién 7.12
Dclext 0.491m Dclext=Dcl+elmin
Pm Paceroinox=7850 kg/m3 Wikipedia

W1 (peso) 193.32 kg=426.2 1b Ecuacion 7.11

N1 (namero de etapas) 15 Tabla 6.11

f1 1.7 Tabla 9.3

f2 1.27

f3 0.95 Tabla 9.4

f4 1.224 Ecuacion 7.7

Dplato(diametro plato)

Dplat01=D1.0.9=0.386 m

https://ddd.uab.cat/pub/tfg/2016/14
8700/
TFG_Vamindustry v07.pdf

Cb1 9203 Ecuacion 7.4
Ct1 570.3 Ecuacion 7.5
Cp1l 875.2 Ecuacién 7.6
CE2002 (costo 2002) 35516.1 U$ Ecuacion 7.3
CE2018 (costo 2018) 51627.4 U$ Ecuacion 7.1

Tabla 9.5 - Estimacion del costo de 1a Columna de Destilacion 1.

Fuente: Propia.

Columna 2
Parametros Valor Referencias
QacGuAYTEG2 15.60 kg/h Tabla 6.18
P AGUAYTEG2 959.2 kg/m3 Unisim
Volumenc2 2315 Ecuacion 7.8
Dc2(diametro) 0.09 m Ecuacién 7.9y 7.10
Lc2(altura) 0.361 m
P AGuaYTEG2 5000 Pa Tabla 6.18
€2min 0.003 m (CXY)
Dc2ext 0.093 m Dc2ext=Dc2+€2min
W2 (peso) 0.391 kg=0.8611b Ecuacién 7.11
N2 (namero de etapas) 4 Tabla 6.18
f1 1.7 Tabla 9.3
2 1.206
f3 0.95 Tabla 9.4
f4 1.913 Ecuacion 7.7

Dpiato(diametro plato)

Dyplato2=D2.0.9=0.081m

https://ddd.uab.cat/pub/tfg/2016/14
8700/
TFG_Vamlindustry_v07.pdf

Cb1 1478 Ecuacion 7.4
Ct1 479.4 Ecuacion 7.5
Cp1 127.9 Ecuacién 7.6
CE2002 (costo 2002) 8336.7 U$ Ecuacion 7.3
CE2018 (costo 2018) 12118.58 U$ Ecuacién 7.1

Tabla 9.6 - Estimacion del costo de la Columna de Destilacién 2.

Fuente: Propia.

(9-1) Calculando el espesor con la ecuacién 7.7 da un espesor muy bajo se decide usar un espesor estandar igual a 3 mm que

proporcione rigidez a la columna.




9.2.5. Estimacion del coste Calderas

Se determina el coste de las calderas a partir del Método de las correlaciones (Sinnot-Touler):
S es el caudal masico de vapor (kg/h).

Parametros | CASO A CASOB Referencias
(incluye pretratamiento) (no incluye pretratamiento)

S (caudal de | mvysag+mvssap+mvr1=8716 mvysap+mvssap=8428 kg/h

vapor) kg/h

mv (vapor mvysap=0.034 kg/s=122.4 kg/h Tabla 7.14

de cada mvssap=2.307 kg/s=8305.2 kg/h

etapa) mvgr1=0.08 kg/s=288 kg/h

Constantes a=4600 Sinnott, Towler,
b=62 2012
n=0.8

CE2006 92629 U$ 90295 U$ Ecuacién 7.2

(costo 2006)

CE2018 103133 U$ 100534 U$ Ecuacién 7.1

(costo 2018)

Tabla 9.7 - Estimacion del costo de la Caldera.
Fuente: Propia.

9.2.6. Estimacion del coste del Banco de Frio

Se determina el coste de las calderas a partir del Método de las correlaciones (Sinnot-Touler):
S es la energia (kW).

Parametros S (incluye S (no incluye Referencia
pretratamiento) pretratamiento)

S 5117.7 Kw 86.66 kW

Constantes Sinnot-Touler | a=4900 Sinnott, Towler, 2012
b=72
n=0.9

CE2006 (costo 2006) 161755 U$ 8893 U$ Ecuacion 7.2

CE2018 (costo 2018) 180098 U$ 9902 U$ Ecuacion 7.1

Tabla 9.8 - Estimacion del costo de la Caldera.
Fuente: Propia.

9.2.7. Estimacion del coste Destilador Flash

Se determina el coste del destilador flash a partir del Método de las correlaciones detallado
anteriormente. Donde:
S es el area del destilador (m?2).

Parametros Valor Referencias
Ddf(diametro) 0.3048 m Unisim

Hdf(altura) 1.676 m

Sdf (area) 0.1223 m? Sdf = 2.m. (DTdf)_de
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Constantes Sinnot-Touler a=17000 Sinnott, Towler, 2012
b=13500
n=0.6

CE2006 (costo 2006) 32091.68 U$ Ecuacion 7.2

CE2018 (costo 2018) 35730.8 U$ Ecuaciéon 7.1

Tabla 9.9 - Estimacion del costo del Destilador Flash.

Fuente: Propia.

9.2.8.

Los absorbedores ser construidos en acero inoxidable 304. Se utiliza el mismo método de

Estimacion del coste los Absorbedores

estimacion que en las columnas de separacion, se usan las ecuaciones 7.3 y 7.5, pero las ecuaciones

7.4y 7.6 son reemplazadas por:

Ch = 1.218. el6-629+0.1826.In(W)+0.02297.(In W)?]

Ecuacion 7. 13

Cp = 300.D0739 [07068 Ecyacién 7. 14

Absorbedor 1
Parametros Valor Referencias
Fa1 (flujo volumétrico) 4.63.10*m3/s Fa1=FBiocass+FuEa1
VolumenA1l 0.278 m3 Ecuacion 7.8
Dai(diametro) 0.428 m=0.401 ft Ecuaciéon 79y 7.10
Lai(altura) 1.782 m=5.847 ft
Pa1 (presion) 300000 Pa Tabla 6.9
emina; (espesor) 0.293 m Ecuacién 7.12
Datext (didmetro externo) 0.739m Daiext=Dai+eminai
Wa1 (peso) 1214 kg=2677 1b Ecuacion 7.11
f1 1.7 Tabla 9.3
f2 1.273
f3 0.95 Tabla 9.4
f4 1.084 Ecuaciéon 7.7

Dplatoa1(diametro plato)

Dplatoa1=Da1.0.9=0.401
m=1.316 ft

https://ddd.uab.cat/pub/tfg/2016/14
8700/
TFG_Vamindustry_v07.pdf

Cba1 16287 Ecuacion 7.13
Cta1 575.3 Ecuacion 7.5
Cpa1 1384 Ecuacién 7.14
CEA12002 (costo 2002) 51951.5 U$ Ecuacion 7.3
CEA12018 (costo 2018) 75518.6 U$ Ecuaci6n 7.1

Tabla 9.10 - Estimacion del costo del Absorbedor 1.

Fuente: Propia.

Absorbedor 2
Parametros Valor Referencias
Faz (flujo volumétrico) 5.47.105m3/s Fa2=Fchayacua+Frrg
Volumena: 0.033 m3 Ecuacion 7.8
Daz(diametro) 0.219 m=0.718 ft Ecuacién 7.9y 7.10
Laz(altura) 0.875 m=2.87 ft
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Pa2 (presion) 101300 Pa Tabla 6.17

emina; (espesor) 0.032 m Ecuacién 7.12
Dazext (diametro externo) 0.251m Dazext=Daz+emina;
Wa:z (peso) 25.7 kg=56.671b Ecuacién 7.11

f1 1.7 Tabla 9.3

f2 1.23

f3 0.95 Tabla 9.4

f4 1.562 Ecuacion 7.7

Dplatoaz(diametro plato)

Dplatoa2=Da2.0.9=0.401
m=1.316 ft

https://ddd.uab.cat/pub/tfg/2016/14
8700/
TFG_Vamlindustry_v07.pdf

Cbaz 2801.24 Ecuacion 7.13
Ctaz 575.36 Ecuacion 7.5
Cpaz 494.5 Ecuacién 7.14
CEA22002 (costo 2002) 17916.5 U$ Ecuacion 7.3
CEA22018 (costo 2018) 26044.08 U$ Ecuacion 7.1

Tabla 9.11 - Estimacion del costo del Absorbedor 2.

Fuente: Propia.

9.2.9.

Estimacion del coste los Compresores

Se estima el coste de los compresores centrifugos a partir del Método de las Correlaciones.
(Sinnott, Towler, 2012).Donde:

S es la potencia (kW)

a=8400
b=3100
n=0.6
S (kw) CEP2006 U$ CEP2018 U$
E1l 6.2 17664 19667
C1 8.1 19276 21461
E2 0.82 11152 12417
TOTAL 53545

Tabla 9.12 - Estimacion del costo de los Compresores.

Fuente: Propia.

9.2.10.

Estimacion del coste las Bombas

Se estima el coste de las bombas centrifugas a partir del Método de las Correlaciones (Sinnott,

Towler, 2012). Donde:

Seselflujo=Q/p (1/s)

a=3300
b=48
n=1.2
S (1/s) CEP2006 U$ CEP2018 U$
P4 0.081 | 3302 3677
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P5 0.00806 | 3300 3674
P6 33.72 | 6571 7316
P7 7.618 | 3848 4285

Tabla 9.13 - Estimacion del costo de las Bombas.

Fuente: Propia.

9.2.11. Calculo del coste de los Equipos
PRESUPUESTO DE INVERSION EN ACTIVOS FIJOS
CONCEPTO Valor unitario CASO A (%) CASO B ($)
MAQUINARIA Y EQUIPOS
Biodigestores SSAD 4293210% 4293210 4293210
Biodigestor USAB 10279833.56$ 10279833 10279833
Gasoducto 1457304 $ 1457304 1457304
Torre de absorcion 1 75518.6 U$eo2 4682153 4682153
Torre de absorcion 2 26044.08 U$o2 1614732 1614732
Columna de destilacion 1 51627.4 U$o2 3200898 3200898
Columna de destilacion 2 12118.58 U$o2 751352 751352
Destilador Flash 35730.8 U$e 2215322 2215322
Bomba semisdlidos 3 20321%$ c/u 60963 60963
unidades (©3) Catalogo (Jiangxi) (2019)
Bomba P4 3677 U$o2 227974 227974
Bomba P5 3674 U$o2 227788 227788
Bomba P6 7316 U$o2 453592 453592
Bomba P7 4285 U$o2 265670 265670
Compresores 53545 U$o2 3319790 3319790
Intercambiadores de 110000 $ c/u 330000 330000
calor de placas (2019) Catalogo Alfa Laval
Tanque de 7136% 14272 0
almacenamiento R1 y R2 (2019) Catélogo Eternit
Caldera 103133 U$ (con R1)e» 6394246 6233108
100534 U$ (sin R1)e2
Chiller (con refrigerante) 180098 U$ (con R2)e2 11166076 613924
9902 U$ (sin R2)o2
CE(costo de los equipos) 50955175 $ 40227613 $

Tabla 9. 14- Coste de los equipos (con pretratamiento y sin pretratamiento)

Fuente: propia.

(92 Se considera 1 U$=62$
(93) Para liquidos con sélidos en suspension.

9.2.12.

Calculo del capital Inmovilizado de la Planta

Después de determinar el coste de todos los equipos, se procede a utilizar el método de
Chilton para finalmente conocer el capital inmovilizado de la planta. No se incluye el costo del
terreno ya que, como se detallo en el capitulo 1, la fabrica de Antares tiene lugar disponible en su
predio para montar la planta de biogas.
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En el Método de Chilton se parte del valor del equipo instalado y pondera el valor del resto
de costes de la instalacidn por unos factores medios.

COSTO DE INSTALACION

CONCEPTO FACTOR CASO A (%) CASO B ($)

Instalacién del equipo 2.2 112101385 88500748
Terreno 0 0 0
Tuberias 0.3 15286552 12068284
Instrumentacion y | 0.05 2547758 2011380
automatizacion

Edificios y preparacion | 0.2 10191035 8045522
del terreno

Servicios auxiliares 0.05 2547758 2011380
Lineas exteriores 0.05 2547758 2011380
TEG 13563 13563
MEA 465 465
Ingenieria y | 0.35 17834311 14079664
construccion

Contingencia 0.3 15286552 12068284
Factor de tamaiio 0.05 2547758 2011380
COSTE TOTAL (CT) 180904895 142822050

Tabla 9.15 - Coste Total.
Fuente: Propia.

Ademas se consideran al TEG y a la MEA como costos de inversion ya que se invierte en ellos
solo una vez y luego los mismos se van a reutilizar, su costo de calcula como se indica en la
siguiente tabla:

Sustancia | Costo Referencia Caudal Cantidad Total ©®4 | Total ($/afio) ()
MEA 0.75U$/kg | Catalogo Imagchem 1400 kg/h 292 kg 13563
TEG 24 U$/kg | Catalogo Richest group 15 kg/h 30 kg 465

Tabla 9.16 - Coste de MEA y TEG.
Fuente: propia

(949 Para calcular la cantidad total se considera que la sustancia permanece en la columna t=5 minutos y se calcula su masa
con la siguiente ecuacién: m=Q.t (Esquivel Elizondo, 2007)

9.3. COSTOS DE OPERACION

Los costes de operacidn se pueden clasificar en diferentes tipos:

. Costes directos: Son aquellos que corresponden a un coste imputable a un
determinado producto, proceso o seccidn.

. Costes indirectos: Son costes que no pueden ser directamente atribuibles a un
determinado producto, a no ser que la planta produzca un dnico producto.

. Costes fijos: Son costes que no dependen de la cantidad producida. Estan
relacionados con el hecho de abrir la planta cada dia ya supone estos costes.

. Costes variables: Son costes que aumentan a media que incrementa la produccién.

Se incluye dentro los costes de las materias primas, la mano de obra directa y las patentes.
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A continuacién se estiman los costes de operacion con los pardmetros indicados en: Estimacién
de los costes de inversion en plantas quimicas. Ingenieria Quimica, 1991 y en
https://ddd.uab.cat/pub/tfg/2016/148700/TFG_VamIndustr.

9.3.1. Materias primas

El coste de la materia prima incluye todos los costes que supone la obtencion, transporte,
almacenamiento de la materia prima. Los valores obtenidos vienen dados por informacién de datos
del mercado que posiblemente pueden variar.

Caso | Sustancia | Precio Caudal/Referencia Total ($/afio)
A Bagazo 0 0064 0
HC] 20% PHCl =462 QHCZ'PHC1=
$/1t _ 30 dias 12 meses 100%
Catdlogo | Qrct = VOlucr Qssap- 5=~ =S 00n 8870394
Acidpools It
= 191999 —
ano

Datos Complementarios:

Pajincko, 2017
] _20ml 11t - It
VOHCL = ST 1000ml -~ kg ST
Qssap=5333.33 kg/dia Tabla 2.7
PMpuc=36.45 g/mol www.ecured.cu
Puc=1098 kg /It
1000 g
W ] _ QHCl'pHCl. 1 kg _ commee moles
MoteSuer = PMy, B afio
NaOH P -95.6 kg .P -
Nag7kg (naon = Nmolesyqon- P MNaOH-—looo g Vo i
Catalogo LW kg 22123458
= 231346 ——
afo

Datos Complementarios:
Nmolesnaon=Nmolesug=5783673 moles/afio
PMHci=40 g/mol

TOTAL wmarterias privas A 8892518
B Bagazo | 0 | 0 0
TOTAL maTterias privas B 0

Tabla 9.17 - Coste de materias primas

Fuente: propia

(94) Se considera 0 $ ya que el residuo es propio de la fibrica a la que se le va a inyectar el biogas en red y ademaés se
supone que la planta estard anexada a la fabrica por lo cual no genera tampoco gastos de transporte. Se considera
despreciable el costo del estiércol bobino utilizado como co-sustrato del SSAD. Tampoco se considera el costo del indculo
del SSAD ya que se utilizaria sélo en la puesta en marcha y no es un insumo de consumo continuo.

9.3.2. Materias auxiliares

Este parametro hace referencia a las adquisiciones regulares que no forman parte ni de
materias primas ni de servicios. Algunos ejemplos serian el papel para oficinas, el material de
seguridad y el material de limpieza. Se estima entre un 0.2- 1% del TIC. Se elige un valor de 0.5%
(Disefio de equipos de instalaciones, E. Diaz).
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9.3.3. Servicios

Los costes de los servicios son de aquellos necesarios para garantizar el funcionamiento de la
planta.

Caso | Servicio Consumo | Precio Referencia Total
mensual ($/aiio)
A Agua 0 0
Electricidad | 724.5kW | Tarifa Fija 1421.32$/mes y Tarifa | Edea, Cuadro 57309
Variable 4.63 $/kW (TG1) Tarifario 09/2018
Gas 0 m3 9.14 $/m3 Camuzzi, Cuadro 0
tarifario, 2019
TOTAL 57309
B Agua 0 0
Electricidad | 199.6 kW | Tarifa Fija 1421.32$/mes y Tarifa | Edea, Cuadro 28146
Variable 4.63 $/kW (TG1) Tarifario 09/2018
Gas 0 m3 9.14 $/ms3 Camuzzi, Cuadro 0
tarifario, 2019
TOTAL 28146

Tabla 9.18 - Costes de servicios.
Fuente: Propia.

La planta sera abastecida con el propio biogas producido en la misma.

9.3.4. Mantenimiento

Se incluye en este apartado el coste de todas las revisiones periddicas, reparaciones y
substituciones de piezas que no se realizan por empresas externas. No se tienen en cuenta aqui las
inversiones por ampliacion de la planta ni las modificaciones de equipos que supongan una mejora
en la operacion de estos. El coste de mantenimiento supone entre un 2-10% del TIC. En este caso se
elige 5% (Disefio de equipos de instalaciones, E. Diaz).

9.3.5. Mano de obra

1. Directa

La mano de obra directa es la que Unicamente esta relacionada con el proceso de produccion.
En este caso, los costes hacen referencia al sueldo de todos los trabajadores de la planta. Se
considera una jornada laboral por cada trabajador de 2400 horas anuales, ya que la planta opera
300 dias al afio y suponiendo que la jornada laboral de cada uno es de 8 horas. En la tabla 9.19, se
muestran los sueldos de los diferentes cargos en la planta y el nimero de personas que constituyen
la plantilla de trabajadores.

2. Indirecta
La mano de obra indirecta no esta relacionada con el proceso productivo, las funciones que

son realizadas dan término a los servicios generales de la planta quimica. Se calcula su valor entre
12-45% del valor de la mano de obra directa. Se elige un valor del 12%.
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Puesto Cantidad Sueldo individual Coste total
$/mes ($)/aiio
Fuente: Love Mondays, 2018
Director de planta 1 46790 561000
Jefe de turno 63 41409 1490724
Operador de campo (analista senior) ©6 3 33386 1201896

TOTALMOD | 1201896 $

TOTAL MOI 144227$%

TOTAL MO 1346123$%

Tabla 9.19 - Coste de mano de obra.
Fuente: Propia.

(96) Una persona por cada turno de 8 hs.

9.3.6. Laboratorios

En la planta de produccién se tienen laboratorios I+D y laboratorios de control de calidad. En
los laboratorios de control de calidad se controla tanto la entrada como la salida de materias para
evaluar su calidad y en el laboratorio [+D, se investiga sobre posibles mejoras en el proceso. Supone
entre un 5-25% de la mano de obra (Disefo de equipos de instalaciones, E. Diaz).

9.3.7. Seguros

Para la construccion de la planta que se lleva a cabo se necesitan seguros. El valor de este
parametro supone el 0.4% del capital inmovilizado y no tiene en cuenta el valor de los seguros del
personal debido a que esta incluido en el precio de la mano de obra (Alex ander, 2013).

9.3.8. Impuestos y Tasas

Se incluyen todos los impuestos locales menos los asociados a tener un beneficio, es decir, son
los impuestos normales por el funcionamiento de la empresa. Se calcula como un 1% del TIC
(Alexander, 2013).

9.3.9. Calculo del Coste de Operacion
Coste Valores tipicos $/aiio $/aio
CASO A CASOB

COSTOS VARIABLES (A)

Materias primas (MP) 8892518 0
Materias auxiliares 0.1 Mantenimiento 362051 285885
Servicios 57309 26146
Empaquetado y envio Despreciable 0 0

TOTAL (A) 8892937 312031
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COSTOS FIJOS (B)

Mantenimiento 0.02 CT 3618098 2856441
Mano de Obra Directa (MOD) 1201896 1201896
Mano de obra indirecta 0.12 MOD 144227 144227
Costes de laboratorio 0.05 MO 1346123 1346123
Seguros 0.004 CT 723620 571288
Impuestos 0.01 CT 1809049 1428220
TOTAL (B) 8843013 7548195
COSTOS DE PRODUCCION DIRECTOS | A+B 17735950 | 7860226
COSTES DE VENTAS + INVESTIGACION | 0.02 (A+B) 354719 157204
(%)
COSTES TOTALES DE PRODUCCION | A+B+C 18090669 | 8017430

Tabla 9.20 - Valoracion Porcentual de los Costes de Produccion.
Fuente: Propia.

9.3.10. Ingresos

La planta de biogas tiene una produccion de la cual se debe descontar el necesario para su
propio funcionamiento. En la tabla 9.22 se calcula cual es el volumen de gas restante, el cual puede
ser inyectado a la linea de gas de abastecimiento de la propia fabrica de cervezay se calcula la
ganancia que el mismo generaria cotizado al precio que la fabrica lo abonaria a Camuzzi.

En el capitulo 2 de este trabajo se realiza el calculo de la produccion de biogas sin
pretratamiento (CASO B). Como no existe un modelo cinético que permita calcular la produccién
del (CASO A) con pretratamiento se procede a realizar su calculo estimativo teniendo en cuenta los
resultados obtenidos del estudio de Panjicko, zupancic, Fanedl, Logar, Tisma, Zelic (2017). En dicho
estudio se hall6 la tasa de produccidn de biogas en una planta con pretratamiento quimico similar a
la de este trabajo, la tasa es de 414 It de biogas/kg de sustrato. Se aclara que se utiliza la tasa de
producciéon mencionada so6lo para el calculo de la produccion del reactor SSAD ya que para el
reactor USAB en ningun caso se realiza pretratamiento. Finalmente como la produccién obtenida en
el capitulo 2 es la de un gas sin purificar y para calcular los ingresos se debe considera un gas
purificado se estima el porcentaje de rendimiento usando como base los valores obtenidos en el
capitulo 6 para el caso B y luego aplicarlos al caso A de la siguiente forma:

BIOGAS PURO 5532 kg/h.24 h/dia
Blgsap+Blysag 766.9 kg/dia+2524 kg/dia

Rend = Ecuacion 7. 15

Rend = 0.4034

A continuaciéon en la tabla 9.21 se calcula cual es el biogas producido por la planta con
pretratamiento:

Produccion de Biogas Puro
CON PRETRATAMIENTO

Referencias y Ecuaciones

CASO | Produccion
(m3/mes)

A FVSSAD=26721

tasa. Qssap- 30 dias. Rend
Bgssap = 1000
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Qssap=5333.33 kg ST/dia

Tabla 2.7

Tasa= 414 It biogas/kg ST

Panjicko, 2017

Rend=40.34%

Ecuaciéon 7.16

Fvuysag=44755 Blysap- 30 dias. Rend
Bysag =
Ppiogas
BlUSAB=2524 Tabla 2.4
kg /dia
Pbiogas™ Pbiogas
0.6825 g/lt _ (0.987.PM;y4 + 0.000011PM;(p, + 0.012PMy,). 1 atm
B Rgases.(15.6 + 273)°K

Fvy,oducidoa = FUssap + Fvysap =71476 m3/mes

Produccion de Biogas Puro
SIN PRETRATAMIENTO

CASO

Produccion (m3/mes)

Referencias y Ecuaciones

B

FVproducidoB= 58 3 5 9.9

BIOGAS PURO. 24 h.30 dias

varoducidoB =

pbiogés

BIOGAS PUR0O=55.32 kg/h

Tabla 6.17

Pbiogas= 0.6825 g/It

varoducidoB = Fvgsap =58360 m3/mes

Tabla 9.21 - Produccion de Biogas Puro con y sin pretratamiento

Fuente: Propia

Luego se debe calcular cual es el biogas restante luego de descontar el necesario para la

produccién de la planta de biogas, el cual se calcula en la siguiente tabla:

Calculo de caudal de gas Consumido por la Planta de Biogas

CASO Caudal Volumétrico Referencia
(m3/mes)
A FVproducidoA=71476 Tabla 9.21
FVconsumidoa=30504 FY,.onsumidoa = PC.CCy
CCa(consumo de caldera caso A)=Qvusas+Qvssap+QVr1
PC(poder Calorifico del Tabla 1.1
biogas)=7 kWh/m?3
Qvusag=61.04 KW
Qvssap=4153 kKW Tabla 7.14
Qvr1=143.7 KW
Fvrestantea=40972 FVrestanteA:FVproducidoA - Fvconsumidoa
B FVproducidoB = 58360 Tabla 9.21

FvconsumidoB =29498

Fveonsumidop = PC.CCp

CCg(consumo de caldera caso B)=Qvysa+Qvssap

PC(poder Calorifico del
biogas)=7 kWh/m?3

www.probiomasa.gob.ar

Qvusap=61.04 kW

Tabla 7.14

Qvssap=4153 KW

FVrestanteB =28862

FVrestanteB=FVproducidoB - FVconsumidoB

Tabla 9.22 - Calculo de gas consumido por la planta.
Fuente: Propia

Se calculan los ingresos debido al ahorro energético y a la venta de biofertilizante producido en
el establecimiento. A continuacidn se detallara el ingreso anual:
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INGRESOS
CASO | Servicio Produccién por mes Precio Referencia Total ($/afo)

A | Fertilizante | 1570202 kg 57.6 $/kg Catalogo AgreFert 90443624
Gas FVrestantea=40972 m3 9.14 $/m3 Camuzzi, Cuadro 374484

(tabla 9.22) tarifario, 2019
TOTAL A 90069140
B Fertilizante | 1570202 kg 57.6 $/kg Catalogo AgreFert 90443624
Gas FVrestantes =28862 m3 9.14 $/m3 Camuzzi, Cuadro 374484

(tabla 9.22) tarifario, 2019
TOTAL B 90818108

Tabla 9.23 - Ingresos.
Fuente: Propia.

9.4. ANALISIS DE SENSIBILIDAD

A continuacidn se realiza un analisis de sensibilidad de los dos casos, previamente se definen
conceptos a utilizar:

- TIR (tasa interna de retorno): es la tasa de interés o rentabilidad que ofrece una
inversion. Es decir, es el porcentaje de beneficio o pérdida que tendra una inversion para las
cantidades que no se han retirado del proyecto.

- VAN (valor actualizado neto o valor presente neto): es un procedimiento que permite
calcular el valor presente de un determinado ndmero de flujos de caja futuros, originados por una
inversion.

- tasa de descuento: es la tasa que corresponde al coste de los recursos financieros
utilizados para ejecutar la inversion.

En este trabajo se va a considerar que los recursos para la inversién son propios. Se espera
que la rentabilidad del proyecto iguale o supere la rentabilidad que tendria el mismo dinero en otra
inversion de duracién similar tal como un plazo fijo, bonos del estado, etc.

CONCEPTO CASO A ($/afio) CASO B ($/aiio)

Ingresos 90069140 90818108
Costos de Produccion 18090669 8017430
Flujo de caja ANUAL 71978471 82800678

Tabla 9.24- Flujo de Caja
Fuente: Propia
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Comparacion del VAN de dos proyectos
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Grafico 9.1 - Representacion grafica de las TIR
Fuente: Propia

Comparando los dos proyectos se observa que las lineas nunca se cruzan y siempre el caso B
estd ubicado sobre el caso A, por lo cual siempre serd mas rentable el caso B. Si bien en el caso B la
produccion de biogds es mdas baja por la ausencia del pretratamiento, lo que se traduce en
disminuciéon de los ingresos, la inversién inicial y el gasto de producciéon también se reducen
significativamente y lo convierten en la mejor opcion.

A continuacién se tabulan los TIR y VAN en distintos periodos. La TIR se puede definir como el
tipo de interés que hace el VAN = 0.

Periodo CONCEPTO CASO B
2 anos TIR -6.47 %

VAN -39466643 $
3 afios TIR 16.93 %

VAN 22742732 %
5 afios TIR 35.20 %

VAN 130709416 $
7 afios TIR 41.16 %

VAN 219938080 $

Tabla 9.25 - Rentabilidad
Fuente: Propia

Con los valores obtenidos se observa que el proyecto B es rentable a partir de los 7 afios, ya que
a partir de ese plazo el TIR da un retorno mayor al que se pudiera obtener por un plazo fijo cuya
tasa nominal anual (TNA) esigual a 37% anual, valor con vigenciaal 9/10/2019
(www.bna.gov.ar/database).
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9.5. CRONOGRAMA

En el siguiente diagrama de Gantt (Figura 9.2) se estableceran las distintas tareas a realizar y
sus correspondientes dias de ejecucion. El proyecto tendra una duracion total de 365 dias
aproximadamente para la implementacion del mismo, que se iniciara con el analisis preliminar y

culminara con la optimizacién de la planta de produccién de biogas.

1|2

ACTIVIDADES Dias 3/4|5|6|7 |8 9 10 | 11|12 (13 |14 | 15| 16 | 17 | 18
Proyecto preliminar 30

In genieria de detalle 30

Compras 30

Adaptacion del terreno | 60

Excavaciones 60

Montaje de la planta 180

Instalacion del 30

equipamiento

Instalacion y montaje de | 30

servicios

Prueba Hidraulica 5

Puesta en marcha 25 ”
Periodo de prueba 30

Optimizacion de la 60

planta

Figura 9.1 - Diagrama de Gantt

Fuente Propia.

Cada una de las actividades planteadas en la figura 9.2 comprenden lo siguiente:

Proyecto preliminar o ingenieria basica consiste en desarrollar la idea y concepto
del disefo. Incluye: Documentacion de la Normativa vigente, Seleccion del terreno,
Estudio socio ambiental, Gestion de certificaciones de disposicion, tramites de
permisos y licencias, estudio topografico, estudio civil y estudio hidraulico. Se estima
una duracion de un mes para concluir con todas las presentaciones del proyecto y
obtener la aprobacién del mismo.
Ingenieria de detalle, Incluye: Disefio arquitecténico con sus respectivos planos,
disefio de red eléctrica, disefio hidraulico y disefio de biodigestores, sistema de
transporte de materias primas, de bombeo, de calefaccién, de purificacién del biogas,
etc. Se estima la duracidn de esta actividad de un mes.
Compras, incluye la generacion de drdenes de trabajo, 6rdenes de compra de
materiales y equipos, facturacion y contabilidad. Se estima para esta actividad la
duracién de un mes.
Adaptacion del terreno, donde se planea realizar la construccién de la planta de
biodigestion, debe ser adecuadamente adaptado y limpiado. Se estima que esta
actividad tomara un periodo de tiempo aproximado de 2 meses.
Excavaciones este aspecto involucra las excavaciones a realizar para la colocacion de
un biodigestor, se estima un periodo de un 2 meses.
Montaje de la planta: Consiste en la construccion del los edificios, en la instalacion
de los biodigestores, del sistema de bombeo y del sistema de purificacidn. Se estima
alrededor de 6 meses
Instalaciones de servicios incluye suministro e instalacion de herramientas y
equipos de control, equipos de medicion, equipos de oficina y servicios auxiliares,
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conexion a la red nacional de agua, electricidad y gas natural. Infraestructura técnica
y tecnolégica.

e Prueba hidraulica antes de la puesta en marcha se debe realizar una prueba
hidraulica, se estima una duracidén de 5 dias.

¢ Puesta en marcha Los procesos de arranque difieren de la operacion normal porque
el sistema todavia no ha alcanzado el estado estable. Los procesos que ocurren estan
sujetos. a cambios constantes en los parametros del proceso. Para poder administrar
el proceso de manera segura con carga completa en este estado, se requiere mayores
mediciones que en la operaciéon normal porque el proceso es inestable y podria
colapsar mucho mas rapidamente. Durante el arranque se debe cargar los digestores
en un tiempo tan corto como sea posible hasta que todas las entradas y salidas (sellos
liquidos) se sellen con liquidos. Durante la operacidn de arranque, se debe prestar
atencion especial al hecho de que pueden formarse mezclas de gas explosivo en el
espacio de gas del digestor. Por lo tanto, la carga debe proceder rapidamente, se
estima una duracién de 25 dias.

e Periodo de prueba comprende el inicio de las actividades de produccién, con la
finalidad de fijar parametros de control y determinar el comportamiento de la planta,
se estima una duracién de 1 mes.

e Optimizacion consiste en realizar manuales de operaciéon, manuales de
mantenimiento, capacitacién del personal se estima una duraciéon de dos meses.

9.6. CONCLUSION FINAL

En los primeros capitulos de este trabajo se decidi6 efectuar el disefio de esta planta
priorizando la eficiencia, es decir obtener la mayor cantidad de biogas posible a partir del sustrato
en cuestiéon por lo que se decidié incorporar una etapa de pretratamiento, la cual es una etapa que
genera un elevado costo energético. Luego del andlisis de rentabilidad se observa que su costo es
demasiado en relacidn al beneficio por lo que se decide que la planta no tenga pretratamiento.

Al analizar el TIR y el VAN se concluye que la planta es rentable y generara ganancias a partir
de los 7 afios donde se logra cubrir la inversidn inicial.

Ademas de la rentabilidad y evaluando el impacto ambiental éptimo que se lograria con la
creacion de la planta como por ejemplo el hecho de reducir la generacién de residuos de la
cerveceria, el de producir un significativo ahorro energético y el de disminuir el CO; liberado a la
atmdsfera se puede concluir que se le deberia dar una oportunidad al proyecto, ademas teniendo en
cuenta que la energia escaseara cada vez mas a nivel mundial y que dia a dia la misma sera mas
costosa, por lo cual la rentabilidad de la planta seguramente ira en aumento.
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ANEXOS

ANEXO A

Ficha de Seguridad de la MONOETILAMINA

ANEXO B

Ficha de Seguridad del TRIETILENGLICOL
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