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Resumen Ejecutivo

En el presente trabajo se ha disefiado una planta de obtencion de bioetanol a partir
de remolacha azucarera.

Tal y como se ha disefiado la planta de bioetanol el proyecto no es rentable para su
ejecucion. Sin embargo, a la hora de introducir practicas como la produccion de CO, junto
con su venta y la produccion de biogas para ser aprovechado como combustible, el
proyecto resulta satisfactoriamente rentable. Si bien no se han tenido en cuenta ni la
inversién ni los costos operativos de dichos procesamientos podria decirse que, en base al
andlisis de sensibilidad, el proyecto modificado podria llegar a ser rentable; y que se deberia
en una etapa mas avanzada disefiar dichas sub-plantas a fin de determinar con un menor
grado de incertidumbre la rentabilidad del proyecto.

En la siguiente Figura A se observa un diagrama simplificado del proceso de
produccion.

H,0, A1 H,0, A3
Remolacha azucarera Remolacha :,
campo, R1 lavada, R2 Molino de Kosetas R _— Pulpa humeda, R4

[E— Lavado : Tanque de difusion

cuchillas
|H H,0, A2
Jugoremolacha
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tratamiento, C1
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/E ] E2 E3 Destilacion extractiva + Etanol anhidro, E4
Centrifuga Destilacion simple Columna de recuperacion f——
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L

Figura A: Diagrama global del proceso

Se disefi6 una planta con una capacidad de produccién de 120.000 m*/afio, lo que
implica una insercién en el mercado del 10,8% a base de esta materia prima innovadora,
por el momento, en nuestro pais. La planta se ubicaria en General Conesa, provincia de Rio
Negro y operaria de manera continua 240 dias al afio, 24 horas por dia.

Respecto al proceso productivo se requieren aproximadamente 10 kg de remolacha
por litro de bioetanol producido (99% V/V), la reaccion de fermentacion se realiza con una
configuracion de reactores en paralelo en dos ramas cada cual contendra cuatro
fermentadores en serie. De la levadura utilizada en el proceso se recircula un 30%. En
cuanto a la deshidratacion del etanol se opt6 por utilizar destilacion azeotrépica seguida por
una destilacién extractiva, utilizando glicerol como solvente. De este modo utilizando una



tercera torre trabajando a presion reducida 10 kPa fue posible recuperar el solvente y
recircularlo al proceso.

El trabajo contiene un andlisis HazOp (Hazard and Operability) detallado de las
siguientes zonas de la planta:

Area de almacenamiento de producto
Fermentadores

Torres de destilacion

Calderas

PN E

Al ser un proyecto con enfoque en la ingenieria verde, dado que el bioetanol es un
biocombustible, se requiere que su proceso productivo sea sustentable y amigable con el
medio ambiente. De este modo se considerara primordial optimizar el aprovechamiento de
la energia y del agua. El disefio de la planta contempla una integracion energética eficiente
de modo de disminuir los requerimientos de energia.



Capitulo 1. Investigacion
preliminar y Estudio de
Mercado



El Bioetanol

El bioetanol es un alcohol etilico de alta pureza, anticorrosivo y oxigenante que
puede ser empleado como combustible mezclandolo con las naftas en diferentes
proporciones. Es uno de los biocombustibles mas importantes, dado que es un recurso
renovable, ya que proviene de la biomasa. Disminuye en gran forma las cantidades
utilizadas de nafta. Esto lleva a una reduccién en el uso y la importacion de hidrocarburos y
favorece el uso de recursos naturales renovables nacionales, ademas de contribuir a
disminuir la contaminacion.

El uso de los combustibles fosiles basados en el carbdn, el petréleo y el gas natural,
tienen desventajas evidentes tales como la emisiébn de gases contaminantes en la
atmosfera que resultan téxicos para la vida y la posibilidad de terminacion de reservas a
corto y mediano plazo. El bioetanol es una de las alternativas mas prometedoras para
reemplazar el uso de los combustibles convencionales debido a que es una fuente de
combustible renovable y doméstico, reduce la dependencia del petréleo del extranjero, es
una fuente mas limpia que los combustibles fosiles (se emiten menos gases de efecto
invernadero) por lo que reduce la lluvia acida, mejora la calidad del aire en zonas urbanas,
no contamina el agua y reduce los residuos.

En las dltimas décadas, se comenzd a tener una conciencia ecologica mayor en
vista del impacto generado por la explotacion desmedida de los combustibles fésiles que
alter6 el ciclo del carbono. Naturalmente, las reservas de petroleo, gas natural y carbon se
generaron como un sumidero a lo largo de millones de afios, mientras que la liberacion de
carbono se mantenia relativamente baja. Con la llegada de la revolucion industrial, en un
afan por obtener el maximo beneficio econdmico posible, llevé a que la situacién se
revirtiera, y en alrededor de 200 afos, la liberacién en forma de gases de efecto invernadero
fue abrumadora.

Algunos de los conceptos que han surgido a lo largo de los ultimos afios fue el de
desarrollo sostenible, y dependiendo desde qué punto de vista se lo mire, este concepto
tiene varias definiciones. Una de ellas es “que se puede mantener durante largo tiempo sin
agotar los recursos o causar grave dafio al medio ambiente” RAE ™, y esta es una de las
razones por las cuales es importante el desarrollo de fuentes de energia no convencionales
como el bioetanol.

Si bien la produccion de bioetanol a partir de materias primas como la cafia de
azUcar y la remolacha es ventajosa debido a la facilidad de procesamiento, existe una
preocupacion creciente debido a que se genera una competencia entre los alimentos y los
combustibles por una misma materia prima, esto ha llevado a que se investigue otro tipo de
sustratos. A este tipo de biocombustibles se los denomina de primera generacion y se
desarrollan en base a materias primas de consumo humano, y es en el cual esta enfocado
este informe.

Existen también los biocombustibles de segunda generacion, los cuales se basan en
los residuos, mas concretamente en la biomasa lignocelulésica (principal componente de las
paredes celulares de la pared celular de las plantas), pero para lograr una produccion
sustentable se depende de la separacion y reciclado efectivos. Esto quiere decir que
requiere un alto coste de pre-tratamiento de las materias primas.



La mayor parte de la gasolina en los Estados Unidos ? estd mezclada con bioetanol.
Es el mismo material de las bebidas alcohdlicas, excepto que esta hecho de maiz, pero
sometido a un intenso tratamiento. Existen distintas formas para fabricar biocombustibles,
generalmente se usan reacciones quimicas, fermentacién y calor para descomponer los
almidones, azlcares y otras moléculas de las plantas. Los productos residuales se refinan
posteriormente para producir un combustible que pueden usar los coches.

Varios paises del mundo estan utilizando distintas clases de biocombustible. Durante
décadas, Brasil ha fabricado etanol a partir de la cafla de azucar y algunos vehiculos
funcionan con etanol puro y no como aditivo a los combustibles fésiles. Y el biodiesel, un
combustible similar al diesel fabricado del aceite de palma, esta disponible generalmente en
Europa.

Dicho asi, pareceria que los biocombustibles son la gran solucion. Los automéviles
son grandes emisores de didxido de carbono, el peor gas de efecto invernadero causante
del calentamiento global. Pero como las plantas absorben di6xido de carbono mientras
crecen, los cultivos destinados a la fabricacién de biocombustible absorben tanto diéxido de
carbono como el que emiten los escapes de los vehiculos que los queman. Y a diferencia
de las reservas petroliferas subterraneas, los biocombustibles son un recurso renovable ya
gue siempre podemos cultivar mas para producir biocombustible.

Lamentablemente no todo es tan sencillo. Los procesos de cultivo, fabricacion de
fertilizantes y pesticidas ademas de la conversiébn de las plantas en biocombustible,
consumen mucha energia. De hecho, es tanta energia la que consumen que hay un debate
abierto sobre el etanol de maiz para dilucidar si proporciona la misma energia que necesita
para su cultivo y procesamiento. Ademas, puesto que gran parte de la energia usada en la
produccion procede del carbon y el gas natural, los biocombustibles no sustituyen el
petréleo que consumen.

Por otro lado en Argentina la situacion si bien difiere de la mundial es prometedora.
La produccion de bioetanol ha crecido en los ultimos afos y dicho aumento se ve reflejado
en la Figura 1.1.

Produccidon de bioetanol en Argentina
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Figura 1.1: Produccién de bioetanol en Argentina en los ultimos 10 afios.



En el dltimo afio, 2017, la produccion de bioetanol en Argentina alcanzé 1.105.000
metros cubicos. Cabe destacar que esta produccién es a base de maiz y cafia de azucar y
gue actualmente no se registra la produccién a partir de remolacha azucarera. Se propone
disefiar una planta con una capacidad de disefio de alrededor de 120.000 metros cubicos
que representaria una insercién en el mercado del 10.8% a base de esta materia prima
innovadora, por el momento, en nuestro pais.

Si bien Argentina es el 7mo productor mas grande de Etanol, como puede verse en
la Figura 1.2, la capacidad de produccion actual no alcanza el 2% de la de EEUU. Ademas,
existen diferencias en los volimenes producidos por planta: en Estados Unidos, la
capacidad de produccion de la planta mas grande es de 1.419.529m? afio mientras que en
Argentina la capacidad de la planta mas grande es de 150.000 m*/ afio."!

Produccion en millones de litros

uuuuu
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Figura 1.2: produccién de bioetanol en el mundo

Usos y aplicaciones de productos y subproductos

El bioetanol puede ser usado como combustible ya sea s6lo o mezclado con
gasolina logrando asi un biocombustible de alto poder energético con caracteristicas muy
similares a la gasolina pero con una importante reduccion de las emisiones contaminantes
en los motores tradicionales de combustion. Ademas al utilizar el bioetanol se reduce el
consumo de petréleo, y si se usara en gran porcentaje podria ser reemplazado el
combustible fosil.

La mezcla bioetanol-nafta pueden ser de 5%-10% de bioetanol, funcionando
perfectamente sin necesidad de cambiar el motor. A elevados porcentajes de bioetanol en
nafta, el combustible debe utilizarse en otros motores como son los motores “flex” conocidos
en Brasil. ¥

El etanol también se utiliza cada vez mas como afadido para oxigenar la gasolina
normal, reemplazando al éter metil tert-butilico, para evitar dafios en el motor y garantizar
una combustion completa.


https://es.wikipedia.org/wiki/MTBE

Pero el destino del bioetanol no es solamente el de la industria petrolera, también es
usado en la produccion de bebidas alcohdlicas y aderezos. En argentina hay precedentes
de produccién de bioetanol utilizado para dicho fin como es la empresa Porta que lo
produce a partir de cafia de azlUcar con productos en el mercado como fernet, vodka y
aderezos para ensaladas.

En la industria farmacéutica y cosmética el bioetanol también tiene su lugar, ya que
es usado como excipiente y en la elaboracién de ambientadores y perfumes.”® Ademas, es
un buen disolvente que puede ser utilizado como anticongelante en la industria y como
antiséptico con una concentracion mayor al 70% siendo mezclado con otros componentes.
En la industria quimica también tiene aplicacién como compuesto de partida para la sintesis
de otros quimicos como el acetato de etilo y el éter di etilico.

El proceso para obtener bioetanol es extenso y como resultado de ello se obtienen
diversos subproductos que tienen distintas aplicaciones y usos. Tal es el caso de la melaza
de remolacha, un liquido que a simple vista es denso y negruzco constituido por los
residuos que permanecen en las cubas después de la extraccion de la mayor parte de los
azucares de remolacha. En el caso de este subproducto se obtienen alrededor de 4 kg de
melaza por cada 100 kg de remolacha. La melaza es la principal materia prima para la
fabricacion de alcohol, levadura para panificacién y pienso para el ganado.®

Otro subproducto que surge de la etapa de limpieza de la remolacha, ya que no es
utilizada en su totalidad para el proceso, son los rabillos y hojas que la acompafian. Los
mismos son muy ricos en nutrientes y son destinados para la alimentacién animal. La pulpa
extraida de la remolacha, también es un subproducto del proceso. Esta pulpa puede ser
usada como tal (pulpa de remolacha en fresco) con un contenido en materia seca del 10-
12%, una vez prensada (pulpa de remolacha prensada) hasta alcanzar un contenido en
materia seca del 20-25%, tras su ensilaje, o bien deshidratada (pulpa de remolacha
deshidratada) hasta conseguir un producto con un 88-90% de contenido en materia seca.
La misma, en cualquiera de sus variedades se la puede comercializar como pienso de alto
valor nutricional. "

Si bien hasta aqui se han detallado los subproductos mas comunes del proceso,
consultando industrias en el extranjero se pueden conocer otras alternativas para
aprovechar lo mas posible la remolacha azucarera. Tal es el caso de la empresa
Azucarera!®, que utiliza el agua contenida en la remolacha para luego ser utilizada en el
mismo proceso, en la etapa de lavado. Recordemos, que el 75 % en peso de la remolacha
es agua. La utilizacion de esta agua significa un menor consumo del agua que proviene del
cauce publico, cuidando asi el recurso natural agotable. !

La empresa espafiola consultada también produce a partir de subproductos un
fertilizante ecoldgico, el carbocal. ElI Carbocal, consiste en carbonato calcico y es
comercializado como fertilizante ecoldgico, mejorando notablemente los cultivos y evitando
el uso de fertilizantes tradicionales. Es un producto que se genera de forma natural en el
proceso de produccion, al separar, con cal y CO,, los nutrientes “no azucares” contenidos en
el jugo azucarado junto con el carbonato calcico precipitado, consiguiendo que los
elementos minerales y la materia organica, presentes de forma natural en la remolacha, se
mantengan en el producto final en forma asimilable por los cultivos.



Precio de Venta

El Ministerio de Energia y Mineria de la Nacion es el encargado de regular el precio
del bioetanol. Dado que no hay produccion a partir de remolacha, los precios publicados por
el ministerio son Unicamente para el biocombustible a base de maiz y cafia de azucar, los
cuales se encuentran representados en la Figura 1.3. !

Precio de Bioetanol en Argentina
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Figura 1.3: Evolucion del precio de bioetanol en Argentina.

A modo de aproximacién, se tomara como precio de venta para el bioetanol a base
de remolacha, el precio para bioetanol de cafia dado que ambos procesos son similares. A
la hora de analizar el mercado internacional nos encontramos con una situacion similar a la
Argentina y los precios estan regulados por el estado.

Segun el ministerio de economia y finanzas de Francia, uno de los principales
productores a nivel mundial de bioetanol a partir de remolacha, el valor de bioetanol se
encuentra entre 0,67- 0,79 €. U
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Volviendo a nuestro pais a continuacion se detallan las industrias que aqui se
encuentran desarrollando el producto y que a futuro seran los principales competidores en
el mercado interno:

Productoras a base de cafa Productoras a base de maiz
Alconoa S.R.L. Aca Bio Cooperativa Ltda.
Bio San Isidro S.A. Bioetanol Rio Cuarto S.A.
Bioenergia La Corona S.A. Diaser S.A.
Bioenergia Santa Rosa S.A. Promaiz S.A.
Bio Ledesma S.A. Vicentin S.A.I.C.

Biotrinidad S.A.

Compafiia Bioenergética La Florida S.A.

Energias Ecoldgicas del Tucuman

Fronterita Energia S.A.

Rio Grande Energia S.A.

Potenciales compradores y competidores

Dentro de la Argentina los principales clientes de bioetanol se encuentran las
empresas que cuentan con refinerias que les permitan mediante su mezcla con gasolina la
obtencion de distintas mezclas (denominadas gasohol) como son las mas comunes la E10 y
E85. En este margen las empresas que pueden encontrarse como potenciales clientes son:

Petrobras

YPF

Shell Argentina C.A.P.S.A.
Fox Petrol S.A.

Axion Energy S.A.
Refineria del Norte S.A.
Oil Combustibles S.A.

Actualmente en la Argentina las fabricas de bioetanol que se encuentran en
funcionamiento 'y poseen un  sistema de produccion  estable  son:

Los Balcanes S.A., en estado operativo.

Ledesma S.A., en ejecucion

Tabacal, con su ampliacion de la destileria de alcohol en ejecuciéon
Laboratorios Ladco S.A.

Bio4

De la remolacha azucarera también es posible la obtencion de diversos sub-
productos. A continuacion se especifica los posibles competidores clasificados segun el
producto de interés.



Melaza:

v/ Bacigalupo
v Melrico
v Top Crop

Alimento para ganado (Pulpa de Pellets, Pulpa prensada, Rabihojas):

Ricedal Alimentos S.A
Santa Sylvina S.A

Prenut

Ceres

Biotécnicas Argentina S.A.
Union Cerealera S.A

ANENENENENEN

Sustrato para plantas — Tierra vegetal:

v Terrafertil
v Perlome

Precio y disponibilidad de remolacha azucarera

Dado a que no se encuentra con informacion actual de plantaciones de remolacha
azucarera en Argentina se tomaron datos de Chile en el cual a partir de un informe de la
OdEPA (Oficina de Estudios y Politicas Agrarias) el precio de venta alcanzé US$51/ton 2
mientras que en espafia el precio medio asegurado para el 2020 es de 42€/ton.™! En estos
informes se pudo observar que la disponibilidad de remolacha por hectarea era
aproximadamente 70 toneladas.

Marco legal

La produccién de bioetanol en la Republica Argentina ha crecido a la par de un
marco normativo y regulatorio especifico de dicha actividad.

La Ley 26.093 (sancionada en abril de 2006) y el Decreto del Poder Ejecutivo
109/2007 que la reglamenta, constituyen el marco legal del programa de biocombustibles
nacional que constituyen la piedra basal del marco regulatorio de los biocombustibles de la
Republica Argentina, resultando aplicable a las actividades de produccién, mezcla,
distribucién, comercializacién, consumo, y autoconsumo de biocombustibles.!*®

Su ambito de aplicacion, conforme su articulo 5°, comprende al bioetanol y al
biodiesel, producidos a partir de materias primas de origen agropecuario o agroindustrial
(producidos en Argentina principalmente a base de cafia de azlcar y de aceite de soja,
respectivamente), y al biogas, generado a partir de desechos organicos.™®

El aspecto mas relevante del marco regulatorio de los biocombustibles, compuesto
principalmente por la Ley 26.093 y su Decreto Reglamentario 109/2007, es la coexistencia
de dos regimenes que, pese a estar interrelacionados, funcionan de modo separado. Por
una parte, el Capitulo | de la Ley 26.093 establece una regulacion de caracter permanente
sobre la actividad que gobernara los derechos y obligaciones de los sujetos que emprendan
cualquier actividad ligada con los biocombustibles (junto con sus ulteriores modificaciones y
reglamentaciones, el “Régimen Regulatorio”). Por la otra, el Capitulo Il de la Ley 26.093
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implementa un régimen de promocion de la actividad de caracter temporal mediante
incentivos fiscales de naturaleza federal orientados en principio a pequefios y medianos
proyectos que tengan por objeto el desarrollo de la industria local con fines de
abastecimiento al mercado doméstico (junto con sus ulteriores modificaciones vy
reglamentaciones, el “Régimen de Promocién”). Conforme el articulo 1° de la Ley 26.093, el
Régimen de Promocién tendra una vigencia de 15 afios contados a partir de abril de 2006.
El Poder Ejecutivo Nacional podra extender su plazo de vigencia, segun el nivel de
desarrollo de la actividad, y principalmente, el grado de abastecimiento del mercado
doméstico.™

La Ley 26.093 establece en su articulo 8° que todo combustible liquido caracterizado
como nafta que se comercialice dentro del territorio nacional, deberd ser mezclado por
aguellas instalaciones que hayan sido aprobadas por la autoridad de aplicacion para el fin
especifico de realizar esta mezcla, con la especie de biocombustible denominada
"bioetanol”, en un porcentaje del CINCO POR CIENTO (5%) como minimo de este ultimo,
medido sobre la cantidad total del producto final. **

Posteriormente, se sancioné la Ley 26.334 (Diciembre 2007) que facilité el ingreso
de los ingenios azucareros a la produccion de bioetanol. La Ley 26.334 que impulsa el
Régimen de Promocién para la Produccién de Bioetanol esta en el marco de la Ley 26.093
(Promocion para la Produccion y Uso Sustentables de Biocombustibles). Se trata de un
programa que impulsa la produccion de biocombustibles “con el objetivo de diversificar la
matriz energética nacional” y “potenciar el desarrollo y crecimiento del sector agropecuario y
de las economias regionales, agregandole valor a sus materias primas”.

Segun el siguiente extracto del articulo 1° de la Ley 26.334: “A través de este
régimen promocional se impulsard la conformacion de cadenas de valor mediante la
integracion de productores de cafia de azUcar e ingenios azucareros en los procesos de
fabricacion de bioetanol.”™"

La secretaria de energia como o6rgano de aplicaciéon de la ley dictamind la
Resolucion 1293/2008 que establece el mecanismo de seleccién, aprobacién y orden de
prioridad para los proyectos de produccion de bioetanol, mediante el cual se otorgaran los
beneficios promocionales acordes al Régimen de Regulacion y Promocion para la
Produccién y Uso Sustentables de Biocombustibles de la Ley N° 26.093. 18

Esta misma resolucion da prioridad a aquellos proyectos que favorezcan el
desarrollo de las llamadas economias regionales, entendiendo como tales a todas las
provincias del Territorio Nacional a excepcién de la Provincias de Buenos Aires, Cérdoba y
Entre Rios. Los proyectos sujetos a beneficios promocionales tendran que: tratarse
fundamentalmente de Pequefias y Medianas Empresas (PyMES), que tengan mayoritaria
participacibn de productores agropecuarios Yy, con igual prioridad, de personas
comprendidas en la Ley N° 26.334, una vez completado el 20% (veinte por ciento) de la
demanda total de bioetanol a nivel nacional, el resto de los beneficios promocionales se
asignaré siguiendo cierto criterio de seleccion.™®

Resulta de interés mencionar la Resolucion 1295/2008 en la cual se determinan las
especificaciones de calidad que deberd cumplir el bioetanol, de conformidad con el articulo
39 inciso c) del Decreto n° 109/07. Dicha resolucién se encuentra modificada por la
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Resolucion 450/2013. El bioetanol comercializado en el marco de la Ley N° 26.093 para su
mezcla con el combustible liquido caracterizado como Nafta, deberd ser mezclado en el
porcentaje que establezca la Autoridad de Aplicacién y deberd egresar de las Plantas
Elaboradoras cumpliendo en su composicion con las siguientes especificaciones
mencionadas en la Tabla 1.1. !9

Tabla 1.1: Especificaciones de calidad del Bioetanol (1o

Propiedad Método ‘ Valor
Densidad a 20° c, g/ml, maximo ASTM D-4052 (*) 0.7915
Etanol - més C3-05 AS % vol, minimo | A>TV D'55°1"Rlﬁ)'\é'21?*§f)l (**) 6 ASTM-D- 99,00
Alcoholes superiores C3-05, % vol, maximo ASTM D-5501 2,00
Metanol, % vol, maximo ASTM D-5501 0,40
Agua, % vol, maximo ASTM E203 0,600
Acidez Total (como Acético) mg/litro ASTM D-1613 30

Limpido sin materiales

Apariencia Visual en suspension
Conductividad
Conductividad Eléctrica, uS/m, maximo ASTM D-1125 500
Azufre, ppm, p/p, maximo ASTM D-5453 10
Benzoato de Denatonio ppm, p/p minimo Espectrofotometria de absorcion UV a 410 10

nm
(*) Si el ensayo se realiza a una temperatura distinta a 20°C, utilizar para su correccién lo establecido en la Resolucién del
INSTITUTO NACIONAL DE VITIVINICULTURA, organismo descentralizado en la érbita del ex - MINISTERIO DE ECONOMIA
Y PRODUCCION N° C-18 de fecha 20 de agosto de 1999.

(**) Aplicable sélo en el caso de Bioetanol proveniente de la cafia de azlcar.

(***) Para medir la relacion de la densidad con el grado alcohdlico utilizar lo establecido en la Resolucién del INSTITUTO
NACIONAL DE VITIVINICULTURA N° C-18 de fecha 20 de agosto de 1999.

En la actualidad el Decreto 543/2016 establece el porcentaje obligatorio de
bioetanol. En el decreto se establece a incrementar, a partir del 1° de abril de 2016, de diez
por ciento (10%) a doce por ciento (12%), en volumen, el porcentaje obligatorio de bioetanol
en su mezcla con las naftas de uso automotor a comercializarse en todo el territorio
nacional en el marco de las leyes 26.093 y 26.334, distribuyendose el volumen de bioetanol
equivalente a dicho incremento exclusivamente entre las empresas del sector sucro
alcoholero del noroeste argentino, conforme el criterio que agquél considere pertinente para
atender de la mejor manera las necesidades del mismo. 2%
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Datos macro

En una primera instancia, resulta interesante conocer o tener una aproximacion a lo
gue serd el rendimiento de una planta productora de etanol a partir de remolacha azucarera.
Comenzando por la materia prima, para lograr una produccion de 1000 litros de bioetanol se
requieren 3240 kg de melaza de remolacha que tienen un contenido del 50% en azlcares.
Sin embargo, en el proyecto la materia prima sera la remolacha azucarera sin ningun
tratamiento previo, comprada a los productores. Por lo que el rendimiento se debe expresar
en funcion de ese estado de la materia prima. Para una capacidad de produccién de
120.000 m® de bioetanol al afio se requieren de 600.000 toneladas al afio de remolacha
azucarera que requieren de la siembra de 6.000 hectareas de remolacha Y. A su vez, se
tiene informacion sobre la produccién de pienso que se puede obtener a partir de los
subproductos (vinaza, melaza y pulpa de remolacha). Para la misma capacidad de
produccion (120.000 m® al afio) se producen 90.000 toneladas de pienso.

A la hora de pensar y evaluar un proyecto de produccién, no solo es
importante conocer el rendimiento en cuestion de materia prima sino también en relacién a
los consumos, como agua de proceso, vapor y energia. En la Tabla 1.2, se muestran los
consumos ?? para 1000 L de bioetanol junto con las cantidades de materia prima necesaria.

Tabla 1.2: Consumos requeridos para 1 m* de bioetanol.

Para 1 m*de Bioetanol

Melaza de remolacha 3240 kg

Agua de enfriamiento * 100 m?

Agua de proceso * 7m?

Consumo energeético * 70 kWh

Vapor * 1450 kg

Toneladas de remolacha

5 Ton
azucarera

Hectareas de cultivo de

0.5 Ha
remolacha

Toneladas producidas de

pienso 0.75 Ton

[*]: Consumos requeridos para trabajar a partir de melaza de remolacha. No tienen en cuenta procesos de preparacion de la
materia prima.

Proceso de produccion

El proceso de obtencion de bioetanol puede dividirse en tres grandes etapas y siguen el
orden que puede apreciarse en la Figura 1.3.

1. Extraccion del material de partida
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El proceso de elaboracion comienza cuando se recibe la materia prima y se trata
para su posterior procesamiento. Se comienza realizando un lavado de la remolacha recién
cosechada con el objetivo de eliminar cualquier material extrafio proveniente de los campos
de cosecha (mayoritariamente tierra y hojas). A continuacién se realiza la molienda para
facilitar la extraccion de la sacarosa, el azlcar es extraida de la remolacha difundiéndola
hacia afuera con agua caliente. De esta etapa se obtiene por un lado jugo de difusién, rico
en sacarosa, Yy por otro la pulpa agotada. El extracto obtenido es separado de los solidos
por medio de un filtro. Se procede a la purificacion del jugo crudo con el objetivo de
neutralizar aquellos compuestos que no son de interés en el proceso y concentrar los
azucares en el jugo.

2. Proceso de fermentacion
La fermentacion alcohdlica es la conversién de carbohidratos en alcohol y diéxido de
carbono por las enzimas de microorganismos o levaduras. Una vez terminado el proceso de
fermentacion, el mosto obtenido pasa a una centrifuga, donde se separan los residuos
solidos generados en la fermentacion, purificando el mosto.

3. Destilacién, deshidratacion
Después del proceso de fermentacion, una primera destilacién separa una mezcla
de etanol y agua (alcohol etilico) y un residuo sin alcohol (vinaza). La vinaza es un
subproducto importante del proceso de destilacién. Para un mayor grado de pureza del
alcohol, varios pasos de destilacibn estan conectados en serie, la rectificacion. En este
proceso de separacion térmica, el alcohol, que se convierte mas facilmente en forma
gaseosa, se separa del agua por evaporaciéon. El vapor se condensa.

Con el fin de obtener bioetanol adecuado para aplicaciones de combustible, el
alcohol etilico debe ser privado del agua. Para este propésito el alcohol pasa a través de un
sistema que le quita el agua restante, tamices moleculares. De modo que el etanol obtenido
cuente con pureza de mas del 99%. 18 1231 1241 1251, [26]. [27]

Etanol

Extraccion . —__|Hidratado ) . Etanol
R Fermentacion Destilacion =»|Deshidratacion > -
de azlcares deshidratade

4
4

v
Y

Remolacha

Figura 1.3: Esquema en bloques de proceso de produccion de bioetanol a partir de remolacha azucarera
Ubicacion de la planta

Los suelos mas adecuados para la produccion de remolacha son los de textura
media, ya que el tubérculo logra un mejor crecimiento en este tipo de terrenos bajo la
superficie del suelo donde encuentra una menor resistencia, con un mayor aprovechamiento
de agua y nutrientes. La remolacha azucarera necesita un suelo franco rico y profundo y
una temperatura de unos 21°C durante la estacién de crecimiento. La rotacién de esta
especie con otros cultivos se planifica de manera meticulosa, y los aportes de abono
necesarios han sido objeto de abundante investigacion.

Es importante que dichos cultivos se encuentren cerca de fluentes de agua que
permitan proporcionar condiciones similares a las observadas en el registro. Ademas, la
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planta debe situarse cercano a la zona de cultivo para disminuir la cantidad de recursos
empleados en el sector de transporte.

Dentro de la Argentina se encuentra poca informacion respecto al cultivo de la
remolacha azucarera. Sin embargo, se han encontrado registros de una produccion prolifera
en la provincia de Rio Negro cerca de la zona que puede apreciarse en la Figura 1.4.

Cerca de la localidad de General Conesa, Rio Negro fue fundada en el afio 1929 un
ingenio azucarero a partir remolacha el cual duré 12 afios, pero que habia logrado crear un
centro industrial agricola importante, en un medio apropiado y rodeado de condiciones
naturales, econémicas y sociales que sin duda hubieran contribuido a asegurarle su éxito
definitivo. 2812

Dicho ingenio, a orillas del Rio Negro, mas especificamente en la colonia San
Lorenzo se tratd6 de un importante emprendimiento no s6lo para la regién, ya que las
condiciones ambientales se pronosticaban mas que 6éptimas como para una futura zona
azucarera, sino también por el tamafio de semejante inversion en un lugar casi despoblado
(se instalaron cientos de inmigrantes europeos) y por la inclusién en el pais de una
novedosa industria para la elaboracién de aztcar en el pais.B”

El clima templado del sur argentino, himedo en el sureste bonaerense y con riego
en los valles de los rios Colorado y Negro, en Villarino y Patagones y con suelos
adecuados, podia permitir la creacion, con el tiempo, de una nueva regién azucarera.?”

Teniendo en cuenta los antecedentes en la produccion de remolacha azucarera en
nuestro pais consideramos una zona Optima la instalacién de la planta productora de
bioetanol en esta region del pais.

251

Gral. Conesa—
[250)

—de =8

Figura 1.4: Mapa de la ubicacién de Gral. Conesa.
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Caracteristicas de la fermentacion

Fermentacién es un término general que indica degradacion anaerdbica de la
glucosa u otros nutrientes organicos, para obtener energia en forma de ATP. La glucolisis
es una ruta central, casi universal, del catabolismo de la glucosa, la ruta con el mayor flujo
de carbono en la mayoria de las células. En ciertos tejidos de mamifero y algunos tipos de
células la glucosa es la tnica fuente de energia metabdlica a través de la glucolisis. !

Glucosa
ATPr s l
Al)
N Hexoquinasa
DMP \
¥
Glucosa-6-Fosfato
2) i Fosfofructoisomerasa
Frustosa-6-Fosfato
ATP—_ |
3) Fosfofructoquinasa
DMP+—
Fi[ustosa-l,G-Blfosfa\Eo Kiiaca
e Isomerasa Y
5) Dihidroxiacetona fosfato — " Gliceraldehido-3-Fosfato
(G3P) -
B 6) NAD; 3 Triosa fosfato l’ s
NADH <" v deshidrogenasa ~"NADH
1,3-Bifosfoglicerato (BGP)  1,3-Bifosfoglicerato (BGP)
ADP— l — ADP
7 e, Fosfogliquinasa
) ATP < ¥ glq > ATP
3-Fosfoglicerato (3PG) 3-Fosfoglicerato (3PG)
8) Fosfogliceromutasa l
v
2 -Fosfoglicerato (2PG) 2-Fosfoglicerato (2PG)
5
9) HO+— | Enolasa > H,0
Fosfoenolpiruvato (PEP) Fosfoenolpiruvato (PEP)
ADP—_ _—ADP
10) =) Piruvato quinasa ‘\
ATEA==C00 > ATP

Figura 2.1: Etapas de la glucdlisis
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Por cada molécula de glucosa que pasa a través de la fase preparatoria (a) se
forman dos moléculas de gliceraldehido 3-fosfato; ambas pasan a la fase de beneficios (b).
El piruvato es el producto final de la segunda fase de la glucdlisis. Por cada molécula de
glucosa se consumen dos de ATP en la fase preparatoria y se producen cuatro de ATP en
la fase de beneficios, dando un rendimiento neto de dos ATP por molécula de glucosa
convertida en piruvato®,

La rotura de la glucosa, que tiene seis carbonos, en dos moléculas de piruvato,
formado por tres carbonos, tiene lugar en 10 pasos los cuales pueden observarse en la
Figura 2.1, de los que los 5 primeros constituyen la fase preparatoria (parte a) En estas
reacciones la glucosa es fosforilada en primer lugar en el grupo hidroxilo en C-6 (paso 1). La
D-glucosa 6-fosfato asi formada se convierte en D-fhictosa 6-fosfato (paso 2), la cual vuelve
a ser fosforilada, esta vez en C-1, dando D-fructosa 1,6-bisfosfato (paso 3 ) . EI ATP es el
dador del grupo fosforilo en ambas fosforilaciones.!"

La fructosa 1,6-bisfosfato se parte a continuacion dando dos moléculas de tres
carbonos, la dihidroxiacetona fosfato y el gliceraldehido 3-fosfato (paso 4); éste es el paso
de la “lisis” del que proviene el nombre del proceso. La dihidroxiacetona fosfato se isomeriza
a una segunda molécula de gliceraldehido 3-fosfato (paso 5), lo que pone punto final a la
primera fase de la glucdlisis. Desde una perspectiva quimica, la isomerizacion del paso 2 es
critica para establecer las reacciones de fosforilacién y de rotura del enlace C—C de los
pasos 3y 4. Se observa que se han de invertir dos moléculas de ATP antes de la rotura de
la glucosa en dos piezas de tres carbonos; posteriormente se generaran unos importantes
dividendos a cambio de esta inversion. En CO,: en la fase preparatoria de la glucdlisis se
invierte la energia del ATP, elevando el contenido de energia libre de los intermediarios, y
las cadenas de carbono de todas las hexosas metabolizadas se convierten en un producto
comun, el gliceraldehido 3-fosfato.

El retomo energético tiene lugar en la fase de beneficios de la glucdlisis. Cada
molécula de gliceraldehido 3-fosfato se oxida y fosforila por fosfato inorganico (no por ATP)
formando 1,3-bisfosfoglicerato (paso 6). En la conversion de las dos moléculas de 1,3-
bisfosfoglicerato en dos moléculas de piruvato (pasos 7 a 10) se libera energia. Gran parte
de esta energia se conserva mediante la fosforilacion acoplada de dos moléculas de ADP a
ATP.BY

Si dejamos de lado algunas variantes interesantes dentro de las bacterias, el
piruvato formado en la glucdlisis puede continuar siendo metabolizado siguiendo una de tres
rutas catabdlicas distintas que pueden observarse en la Figura 2.2. En los organismos o
tejidos aerdbicos, en condiciones aerdbicas, la glucdlisis sélo constituye el primer paso en la
degradacion completa de la glucosa.?"
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Glucosa

Glucolisis (10 reacciones sucesivas)

Condiciones hipdxicas ¥
o anaerdbicas _— 2 Piruvato —
i i ¥
2 Etanol + 2C02 T 2C0; 2 Lactato
v
Fermentacion a 2 Aceti-CoA Fermentacidn a lactato
etanol en la levadura en musculo con
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Y
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muchos microorganismaos en
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Figura 2.2: Rutas catabdlicas del piruvato.

En algunos tejidos vegetales y en ciertos invertebrados, protistas y microorganismos
tales como la levadura de la cerveza o de panificacion, el piruvato se convierte, bajo
condiciones anaerdbicas o de hipoxia, en etanol y CO,, proceso denominado fermentacion
etandlica. Esta se encuentra formado por dos pasos que se encuentran representados en la
Figura 2.3.3%

) TPP COz NADH + H* NAD*
© Mg+ H : r '
(o _ HO—
<—CH O_<
V4 i CH; ChHa
o Piruvato Alcohol
descarboxilasa Acetaldehido deshidrogenasa Etanol

Piruvato

Figura 2.3: Pasos de la fermentacion etanélica.

En el primer paso, el piruvato se descarboxila en una reaccion irreversible catalizada
por la piruvato descarboxilasa. Esta reaccion es una descarboxilacion simple que no supone
la oxidacion neta del piruvato. La piruvato descarboxilasa necesita Mg®" y tiene un coenzima
unido muy fuertemente, la tiamina pirofosfato. En el segundo paso, el acetaldehido se
reduce a etanol a través de la accidon de la alcohol deshidrogenasa mediante el poder
reductor proporcionado por el NADH procedente de la deshidrogenacion del gliceraldehido
3-fosfato. Esta reaccidon es un caso bien estudiado de transferencia de hidruro a partir del
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NADH. Por lo tanto, los productos finales de la fermentacion alcohdlica son el etanol y el
CO,, y la ecuacion global es:

Glucosa + 2ADP+ 2 Pi —* 2 Etanol+ 2 CO.+ 2 ATP+ 2 H.D

Durante sus estudios sobre la fermentacién de la glucosa por la levadura, Louis
Pasteur descubrié que tanto la velocidad como la cantidad total de glucosa consumida eran
mucho mayores en condiciones anaerdbicas que en condiciones aerbbicas. Estudios
posteriores en el masculo pusieron de manifiesto la misma gran diferencia en la velocidad
de la glucdlisis en condiciones aerébicas y anaerobicas. El rendimiento en ATP de la
glucdlisis en condiciones anaerodbicas (2 ATP por molécula de glucosa) es mucho menor
gue el de la oxidacion completa de la glucosa a CO, en condiciones aerdbicas (30 o 32 ATP
por molécula de glucosa). Para conseguir la misma cantidad de ATP se ha de consumir
unas 15 veces mas glucosa en condiciones anaerébicas que en condiciones aerébicas.

Ademas, es necesario sefialar la importancia de sustancias nitrogenadas como es el
amoniaco (NH;) dado a su importancia en el ciclo celular permitiendo la sintesis de
aminoécidos, proteinas y otros metabolitos.®"

Las principales responsables de este proceso de fermentacion son las levaduras. La
Saccharomyces cerevisiae, es la especie de levadura usada con mas frecuencia. Una
alternativa frente a esta levadura son otros microorganismos tales como la Zymomonas
mobilis, pero la explotacion a nivel industrial es minima.

Saccharomyces cerevisiae es una levadura heterétrofa, es decir, depende de
fuentes externas de carbono para sobrevivir. Esta obtiene la energia a partir de la glucosa y
tiene una elevada capacidad fermentativa.*?

Sin embargo, hay factores y condiciones de operacion que han de tenerse en cuenta
ya que afectan el crecimiento y desarrollo de la levadura. Los cuales son:

> Presién osmotica: dado que la levadura se nutre mediante un proceso que es
osmoético, es de suma importancia evitar medios hiperténico o hipoténicos
(mayor y menor concentracion de soluto en el medio externo,
respectivamente), para asi evitar la plasmoptisis y plasmdlisis. El estrés
osmoético puede causar una disminucion en el volumen celular, afecta
ademas, la velocidad de fermentacion, asi como la viabilidad celular.!?

> Temperatura: las altas temperaturas ocasionan una disminucién de la
biomasa, producto de un descenso en el contenido de proteinas, RNA; DNA
y aminoacidos libres e induce a la rigidez de la membrana celular.
Temperaturas muy bajas provocan un estado de latencia en la célula,
deteniendo su desarrollo.

> Desecacion: es uno de los principales agentes que inhiben las actividades y
desarrollo de los microorganismos.

> Luz: en general la luz es perjudicial para los microorganismos que carecen
de clorofila, o cualquier otro pigmento que les permita usarla energia de las
radiaciones en el proceso de fotosintesis.

> Alcohol: el efecto del etanol en la célula es una combinacion de inhibicion del
crecimiento y disminucién de la viabilidad, puede actuar como inhibidor de la
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fermentacion a partir de un 8 %. La bibliografia afirma, que no es
recomendable terminar la fermentacion con un grado alcohélico muy elevado.

El rendimiento tedrico estequiométrico para la transformacion de glucosa en etanol
es de 0.511 g de etanol y 0.489 g de CO, por 1 g de glucosa. Este valor fue cuantificado por
Gay Lussac. En la realidad es dificil este rendimiento, porque la levadura utiliza la glucosa
para la produccion de biomasa. El rendimiento experimental varia entre 90% y 95% del
tedrico, es decir, de 0.469 a 0.485 g/g. Los rendimientos en la industria varian entre 87 y
93% del rendimiento teérico.??

Cinética de reaccidon

Con el objetivo de establecer un modelo cinético para el proceso de fermentacion
batch del jugo de remolacha se utilizd6 el modelo de funcién logistica para describir el
crecimiento de las células de levadura como una funciéon de la concentracion inicial de
biomasa, tiempo de fermentacion, velocidad especifica de crecimiento y concentracion final
de biomasa. Por otro lado, para modelar la produccion de bioetanol durante el proceso de
fermentacion se utilizé el modelo de Gompertz modificado. Dicho modelo brinda el tiempo
de demora en la produccion de bioetanol, la maxima velocidad de produccién de bioetanol y
la méxima concentracién potencial de bioetanol. 4

Estos modelos se estudiaron para determinar la cinética de un proceso de
fermentacion batch bajo condiciones anaerébicas de jugo crudo, un producto intermediario
del procesamiento de remolacha azucarera, implementando células de levadura
Saccharomyces cerevisiae. La experiencia fue realizada a escala laboratorio en un
biorreactor de un volumen total de 14 L (volumen de reaccién 10 L), temperatura de 28°C
(temperatura interna regulada) con mezclado utilizando dos turbinas paralelas Rushton (a
150 rpm) y 4 deflectores por un tiempo de 20 h. El valor de pH del medio de fermentacién se
ajusté en 5,0 con una solucion de acido sulfarico al 10% (v/v). El medio de fermentacion
preparado se esterilizé6 en autoclave a una temperatura de 121°C durante 20 minutos con
una sobrepresién de 1.2 bares. ¥

Los datos experimentales fueron tomados a partir de analisis de muestras del caldo
de fermentacion. Se analizé en intervalos regulares de tiempo concentracion de biomasa,
concentracion de azucares fermentables (sacarosa, glucosa, fructosa) y concentraciéon de
bioetanol. 4

Los valores Optimos de los parametros cinéticos fueron determinados al ajustar los
modelos propuestos a los datos experimentales, de modo de minimizar la discrepancia
entre los datos experimentales y los predecidos por los modelos adoptados. Se ajustaron
los modelos a los datos experimentales mediante una regresion no lineal utilizando el
software SigmaPlot®11 disponible comercialmente. Ademas el indicador estadistico R?
(coeficiente de determinacion) fue obtenido del software mencionado. %

Para el modelo de crecimiento celular se tomaron en cuenta las siguientes
consideraciones en relacion al modelo de Monod, en el cual se basa la funcion logistica:

v Hay mezclado perfecto en el biorreactor por lo que las condiciones se consideran
uniformes a lo largo de todo el reactor.
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v/ Lalevadura no muere ni se considera inviable.

v La velocidad de mezclado que se utiliza es de 150 rpm y se considera en exceso
para la necesidad de proporcionar un coeficiente de transferencia de masa
adecuado y sustrato uniformemente disponible. 4

El modelo de funcion logistica s6lo describe el nUmero de organismos pero no
incluye el consumo del sustrato como la ecuacion de Monod lo haria. Es importante que el
nivel de sustrato no es de importancia para este modelo ya que se asume que hay
suficiente sustrato para alcanzar el nUmero de intolerancia para el organismo. Ademas, el
modelo reconoce que la maxima concentracion posible de etanol producido es del 15% para
la interaccion entre la levadura y el azucar contenido dentro del jugo crudo, valor en el cual
la levadura comienza a inhibirse debido a un proceso de estrés bajo etanol."

La ecuacion logistica utilizada para modelar el crecimiento celular durante la
fermentacién batch es la siguiente:

dX X
E=#m*(1—a)*x €Y)

La expresion (1) se integra utilizando la condicién inicial de que en t,=0, X=X, dando
como resultado una funcién de la variacion de la concentracién de biomasa (X) con el
tiempo. La expresion integrada (2) representa la fase exponencial y estacionaria del
crecimiento celular de la levadura. Este modelo no predice la fase de muerte de los

microorganismos. B4

Xy * ex * t
P 0 * exp (m * t) @

1= (%) * (1= exp G + )

Siendo

X: Concentracion de levaduras (biomasa) (g/l).

X, Maxima concentracion de levadura (g/l).

X,: Concentracién de levadura en t=0 (g/l).

um: Maxima velocidad especifica de crecimiento de levadura (h™1).

Para modelar la produccion de bioetanol durante el proceso de fermentacién se
utilizé el modelo de Gompertz modificado. Dicho modelo brinda el tiempo de demora en la
produccion de bioetanol, la maxima velocidad de producciéon de bioetanol y la maxima
concentracién potencial de bioetanol. 3

Tym * exp (D

P = Py x exp{—exp[— 1* -6+ 13 3)

Siendo

P: Concentraciéon de bioetanol (g/l).

P,,: Maxima concentracion potencial de bioetanol (g/l).

1, m: Maxima velocidad de produccion de bioetanol (g/I*h).

t;: Tiempo de demora de fermentacion en forma exponencial (h).

El crecimiento de las células de la levadura, la produccion de bioetanol y el consumo
de los azucares fermentables fue examinado durante la fermentacion del jugo crudo, el cual
contiene en su mayoria sacarosa como la principal fuente de carbono. Los valores de la
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velocidad de produccién de biomasa, produccién de etanol y consumo de azlcares
fermentables se muestra en la Figura 2.4. 3
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Figura 2.4: Velocidad de consumo de azlcares fermentables (g/*h)(*), velocidad de produccién de bioetanol (g/I*h)
(o)y de biomasa (g/I*h) () en funcién del tiempo de fermentacion.

Como se puede ver en la figura, la velocidad de produccién de biomasa (triangulos
negros) alcanza su maximo a las 10 hs (0.62 g/I*h) y luego decrece hasta las 20 hs, cuando
se aproxima a cero. Como este valor siempre fue positivo durante todo el proceso, se puede
concluir que los microorganismos no entraron en la fase de muerte, y a las 20 hs, puede
asumirse que ocurre la transicion entre el crecimiento exponencial y la fase estacionaria de
crecimiento. Al igual que ocurre con la velocidad de produccién de biomasa, los valores de
velocidad de consumo de azUcares fermentables (puntos negros) y velocidad de produccién
de bioetanol (puntos blancos) alcanzaron su maximo a las 10 hs (7.19 g/I*h y 4.17 g/I*h
respectivamente), a continuacion, cerca de las 20 hs estas cantidades descienden a cero.
Esta caida en esos valores se debe a que casi todos los azlcares fermentables se utilizaron
para el caldo de fermentacion, por lo que no se justifica econdémicamente seguir operando
luego de las 20 hs.1**

La cinética tipica del crecimiento de las células de la levadura se muestran en la
Figura 2.5. Donde se representa la relacién entre la concentraciéon de biomasa y el tiempo
de fermentacién. Los puntos son los datos experimentales y la linea continua es la que se
obtiene del modelo cinético propuesto en la ecuacién (2).2
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Biomass concentration (g/1)

X = 2.576-exp(0.194-1) A

1= g—ig (1-exp(0.194-7)) | },,.E/}E
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Figura 2.5: Concentracion de biomasa en funcién del tiempo de fermentacion.

La curva comienza con un crecimiento rapido donde la concentracion de
biomasa incrementa exponencialmente. Los parametros cinéticos fueron estimados
ajustando los datos experimentales con la ecuacion (2). Para el modelo cinético propuesto,
el valor de R?*=0.997 (calculado con el software SigmaPlot®11), por lo que se puede

concluir que el modelo ajusta a los datos experimentales. !

34]

La cinética de la produccion de bioetanol durante la fermentacion se muestra en la
Figura 2.6. Donde los puntos son los datos experimentales y la linea es la prediccién del
modelo de Gompertz modificado (ecuacion (3)). 4
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Figura 2.6: Concentracion de bioetanol en funcién del tiempo de fermentacion.
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En la Figura 2.6 se puede observar que la concentracion de bioetanol aumentd poco
en las primeras 4 hs del proceso, cuando el crecimiento de las células de la levadura se
hallaba en la fase de crecimiento exponencial. Hubo un periodo de atraso en la primera
hora de la fermentacién. Este retraso en la formacion de etanol ocurri6 debido a que
guedaba oxigeno en el biorreactor, el cual fue usado durante la primera hora para producir
microorganismos hasta que las condiciones anaerébicas se alcanzaron. También se puede
apreciar que la produccion de etanol aumenté mas rapidamente entre las 4 y las 20 hs,
cuando el crecimiento de microorganismos comienza a desacelerarse y a entrar en la fase
estacionaria.’®”

Los valores de los parametros cinéticos se muestran en la Tabla 2.1:

[33]

Tabla 2.1: Parametros cinéticos segun el modelo de funcién logistica y el modelo de Gompertz modificado

, L : Desviacion
Parametros cinéticos Valor estimado ’
estandar
tm(h™1) 0.194 0.009
g
Ecuacion Logistica XO(T) 2.576 0.072
Xm(%) 8.381 0.123
t(h) 1.04 0.288
g
Ecuacién Gompertz Tom (] 1) 4.39 0.181
Pm(%) 7331 2.578

La validacion de los modelos se realiz6 comparando los datos experimentales con
los valores predichos por los modelos, esto se realiz6 para la produccion de biomasa
(Figura 2.7) y la produccién de bioetanol (Figura 2.8). 3

A

Experimental data (g/1)

2 A i ' ' i '
2 3 4 5 6 7 8 9

Predicted values (g/1)

Figura 2.7: Concentracion de biomasa experimental vs valores predichos por el modelo.
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Figura 2.8: Concentracion de bioetanol experimental vs valores predichos por el modelo.

En ambos casos, se tratdé de ajustar con una ecuacion y=x. Para ambos casos el
valor del indicador estadistico R? fue 0.997, y la mayoria de los datos cayeron dentro del
95% de la banda de confianza, por lo que otra vez, se puede afirmar que los modelos
propuestos ajustan. **!

A escala de planta piloto, los datos de concentracibn de biomasa y etanol se
comparan con los valores predichos por los modelos propuestos en la Figura 2.9. En este
caso la fermentacién se llevé a cabo en un reactor de 100 L de una planta local de
produccion de etanol con 80 L de jugo crudo como cultivo el proceso se realiz6 durante 20
h. Datos de concentraciébn de biomasa y etanol de muestras tomadas cada 4 h se
compararon con los valores predichos por los modelos. %
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Figura 2.9: Comparacioén a escala planta piloto. Arriba: concentracién de biomasa en funcion del tiempo de fermentacién (en
negro datos experimentales, en blanco predicho por el modelo). Abajo: concentracién de bioetanol en funcién del tiempo de
fermentacién (en negro datos experimentales, en blanco predicho por el modelo).

Los valores de hiomasa experimentales resultan menores a los que predice el
modelo, sin embargo el indicador R? = 0.985 por lo que ajusta bien. En el caso de la
concentracion de bioetanol, se observa que el modelo predice una mayor concentracién en
las primeras 4 hs, luego y hasta el final, los valores experimentales son mayores a los
predichos. El indicador estadistico R? = 0.991 por lo que el modelo de Gompertz modificado
tiene un gran valor practico, y junto con la ecuacién logistica pueden utilizarse para el

desarrollo del proceso de produccion de bioetanol a partir del jugo de remolacha azucarera.
[34].

El ya desarrollado modelo cinético serd entonces el que se empleara en los
posteriores balances de masa y disefio de los fermentadores. Usualmente en los balances
de masa, ya sean para reactores del tipo tanque agitado continuo o de los tubulares, se
utiliza la expresion de velocidad de reaccion en funcion de la concentracién de uno de los
reactivos. Por lo tanto a continuacién se llegara a dicha expresion ajustando los datos
implementados para el modelo cinético.
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Dado que se tienen solamente datos de velocidad de consumo de sacarosa y no las
concentraciones de la misma al transcurrir el tiempo en el batch, se las calculara a partir de
la concentracion de etanol en el medio, para ello se necesitara la relacion entre la cantidad
de producto formado y la cantidad de sustrato consumida. Debido a que en este tipo de
reacciones microbiolégicas la estequiometria es compleja y varia segun los
microorganismos y nutrientes y condiciones del medio como pH y temperatura. Es por eso
gue se utiliza un coeficiente estequiométrico para relacionar la cantidad de producto
formada por masa de sustrato consumida. Este coeficiente es el Y,s y se define de la
siguiente manera:

masa de producto formada ﬂL"E

sz -

masa de sustrato consumida ACs
En el caso particular de esta fermentacion el Y tiene un valor de 0,48.
Sabiendo que Po=0 y que S0=136,43 g/L se obtiene para cada concentracion de

etanol, la correspondiente de sacarosa para ese mismo tiempo en el batch como se
muestran en la Tabla 2.2 junto con las velocidades de consumo.

Tabla 2.2: Datos experimentales de Concentracion y velocidad para distintos tiempos en reactor Batch

Tiempo [h] Concentracion Concentracion de Velocidad de
de etanol [g/L] azucares [g/L] consumo de
azucares [g/L*h]

En la Figura 2.10 se encuentran los datos experimentales de velocidad de consumo
y concentracion de sacarosa. Los mismos, fueron ajustados por un polinomio con el fin de
tener una funcionalidad que pueda ser utilizada en los balances de masa en el reactor.
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Figura 2.10. Velocidad de consumo de sacarosa vs. Concentracion de sacarosa

Donde el polinomio que ajusta correctamente, es de la forma:

—ra(Cs) = —0.199 + 0.546 * Cs — 0.019 * Cs?+38+107%+(Cs®—437+107%*Cs*+2.592% 1078+ Cs®>—6.2
* 10711 % Cs®

En la Figura 2.10 se observa que la forma de la curva es similar a la del tipo de
reacciones autocataliticas donde el producto de la reaccion actlia como catalizador, en este
caso se debe al crecimiento de la biomasa.

Estos modelos seran utilizados en el Capitulo 5 para realizar el disefio de los
sistemas de reactores. Para ello, se utilizaran los datos de concentracion de bioetanol,
biomasa y sacarosa para obtener las velocidades de reaccién y asi buscar un disefio éptimo
de reactores.

Como la experiencia fue realizada a 28°C Unicamente, no se tienen datos a otra
temperatura que permitan realizar un analisis térmico mas profundo.

Como es sabido, la velocidad de una reaccion depende de la temperatura. Asi como
existe la ley de Arrhenius para analizar la funcionalidad de la velocidad con la temperatura,
en las reacciones biol6gicas existe otra relacion entre dichos factores. Es importante
destacar que con la presencia de enzimas existe un punto hay un punto 6ptimo en la
relacion de la velocidad de reaccién con la temperatura. Existe una competencia entre el
crecimiento de la velocidad debido al aumento de la temperatura con la desnaturalizacion
de las enzimas a altas temperaturas. Este comportamiento se encuentra descripto por una
ley empirica:

~E/RT

i ale
b ~ERT

+be
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Entonces, mediante experiencias batch a otras temperaturas se podrian encontrar
los parametros de dicha ley y se podria hallar la temperatura 6ptima. Sin embargo, dado
gue no esta al alcance del proyecto realizar esta experiencia se optara por trabajar a la
temperatura propuesta por bibliografia (28°C) ya que el trabajar a una temperatura mayor
no implica necesariamente trabajar con una mayor velocidad de reaccion.

Alternativas de produccion

Resulta interesante comparar el proceso de obtencion de forma batch con el
continuo. La productividad tipica de un proceso discontinuo clasico en batch es de 1,8 a 2,5
g de etanol por litro de fermentador en una hora. Esta productividad puede aumentarse de
manera sensible trabajando de forma semicontinua, recirculando la levadura producida en el
fermentador o se emplea la fermentacion continua. En estos casos los valores tipicos se
encuentran entre 5y 8 g de etanol por litro de fermentador por hora. Ademas cabe destacar
que al implementar un método de produccion continuo se eliminan los tiempos muertos de
produccién, los cuales comprenden:©*®

% Lavado de la cuba

% Agregado del pie de fermentacion: lechada de levadura mas mosto azucarado.
% Tiempo de espera de arranque de la fermentacion.

< Tiempo de llenado de la cuba de fermentacion.

« Tiempo de atenuacion de la cuba

« Tiempo de vaciado

Ademds de cuestionarse el hecho de que sea continuo o batch el proceso, es
importante comparar cualitativamente con otras formas de producir etanol.

Otra forma de obtener etanol, es mediante la hidratacion directa del etileno:
CH, = CH, + H,0 & CH3CH,0H;) AH = —43.4K] /mol

Industrialmente, esta reaccion tiene lugar a una presion comprendida entre 6 y 8
Mpa y a temperaturas comprendidas entre 250-300 °C, obteniéndose una baja conversion
por paso (entre el 6 y el 8%), y una selectividad a etanol superior al 95%. Ademas de que
no es una produccién que tenga como base la ingenieria verde, deben trabajarse a
presiones y temperaturas mayores a las que se requieren para la produccién de bioetanol a
partir de remolacha lo que implica un mayor costo de produccién. ®®

Ademas, es posible obtener etanol a partir del maiz, mas concretamente, del
almidén que contiene el mismo. El almidén es una macromolécula compuesta de dos
polisacéridos, la amilosa (en proporcion del 25 %) y la amilopectina (75 %). A diferencia de
la produccion a partir de remolacha donde la misma levadura contiene la enzima que
hidroliza la sacarosa, se debe agregar un paso, el cual es la hidrélisis del almidén. B¢

La hidrélisis produce azucares que son directamente utilizados por todos los
microorganismos vivientes. En la hidrélisis enzimética por accion de las enzimas las mas
comunes son: alfa y beta amilasa. Para una eficiente hidrélisis enzimatica del almidén por
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las amilasas conviene que esté gelatinizado, por esta razén se realiza un cocimiento del
almidén antes de la adicién de dichas enzimas. "

Reaccion de hidrolisis:
2(C¢H10s5)4 + nH,0 — nCypHyp 044

Una vez que el almidon esta transformado en glucosa, maltosa y dextrina, se
introduce la levadura y se transforma en etanol. ¢

Como conclusion, se puede ver que en el caso de la opcion no “verde” se tienen
condiciones de operacioén distintas y hay muchas reacciones en competencia. Por otro lado,
en la obtencién a partir de maiz se requiere de un paso adicional en el proceso productivo
(una hidrdlisis previa).

Analisis termodindmico

Para calcular el calor liberado por la reaccién, se utilizara la ley de Hess y los valores
de los calores de formacion (a 25°C y 1 atm)®354 % de |os compuestos que intervienen en
la reaccion. La reaccién de fermentacion ocurre a 28°C en el reactor disefiado, pero se
considera que el calor de reaccion sera practicamente igual en ese intervalo de
temperaturas. La reaccién global es:

1. CyH2011+ HO » 4 C,HO + 4 CO,

Para conocer el calor de la reaccion global, se deben calcular los calores de
combustién de la sacarosa y del etanol.

En primer lugar, para la sacarosa se tiene:
12 Cyrafio+ 11 Ho+ 11/2 O, - C15H2014 AHf sacarosa = —2221,8 kJ /mol
Cyrafito + O2 = CO, AHf didxido de carbono = —393,5 kJ/mol
H, + Y2 O, -» H,O AHf agua = —285,8 k] /mol

La reaccion de combustion de la sacarosa es:
CioH2011+ 12 O, - 12 CO, + 11 H,O

Por lo tanto, si el calor se calcula como productos menos reactivos:
AH combustién sacarosa
= 12 = AHf di6xido de carbono + 11 x AHf agua — AHf sacarosa
AH combustién sacarosa
= 12 * (=393,5kJ/mol) + 11 * (—285,8 kJ/mol) — (—2221,8 k] /mol)
AH combustion sacarosa = —5644 kJ /mol

Se repite el procedimiento para el etanol:
2 C graio + 3 Hz + %0, - C,HO AHf etanol = —277 kJ /mol

Corafito + O2 > CO, AHf didxido de carbono = —393,5 kJ /mol
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H, + % O, - H,O AHf agua = —285,8 kJ /mol

La reaccién de combustién del etanol es:
C,HiO+30,-2C0O, +3H,0

El calor de combustion es:

AH combustion etanol = 2 * AHf diéxido de carbono + 3 * AHf agua — AHf etanol
AH combustion etanol = 2 x (—=393,5 kJ/mol) + 3 x (—285,8 kJ/mol) — (=277 k] /mol)
AH combustion etanol = —1367,4 kJ /mol

Una vez que se obtuvieron los calores de combustiéon de la sacarosa y del etanol,
puede conocerse el calor liberado por la reaccion global. La reaccién global se obtiene de
sumar la reaccién de combustién de la sacarosa, con la reaccion del etanol multiplicada por
cuatro e invirtiendo los reactivos y productos (con lo cual también se invierte el signo del
calor de combustion). Con lo cual se obtiene:

C12H»,041+ H,O - 4 C,HsO + 4 CO,

AHr = 4 x (—AH combustién etanol) + AH combustion sacarosa
AHr = 4 x (—1367,4 kJ/mol) + (—5644 kjJ /mol)
AHr = —174,4 k] /mol

El valor de entalpia de reaccion calculado es por mol de sacarosa consumido, si se
divide por cuatro, se obtiene el valor por mol de etanol formado, es decir:

AHr = —43,6 kJ/mol EtOH

Teniendo en cuenta la relacion de la ley de Gay -Lussac, que afirma que cada 100 g
de glucosa se obtienen 64.75 mL de etanol.

Siendo 100 g de glucosa, 0.55 moles:

287 Keal 64.75 « 1073 L etanol 4.186 KJ 141.43 KJ
— _ . * * 4, _— .
L etanol 0.55 mol de glucosa Kcal mol de glucosa

Observando el valor obtenido, se llega a la conclusién de que la reaccién es
exotérmica.

En condiciones estandar (1 atm y 25°C), se hallé que 4G° es -235 kJ/mol 2

reaccion de fermentacion global:

para la

Glucosa —» 2 CO, + 2 etanol

Como el valor hallado para AG° es negativo, se concluye que la reaccion es
espontanea.
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Dado que no se encontraron datos en bibliografia para calcular apropiadamente el
AS, se decidié calcularlo a partir de los datos encontrados para AG y aH, asumiendo que
se tendra un error asociado a que estan a distintas temperaturas.

AG®° = AH° —T % AS®

Reemplazando los valores correspondientes a AG°y AH°(a 298 K), se obtiene que:
AS° = 0.31kJ/mol K

Ademas, como se tiene el valor de la energia libre de Gibbs de la reaccion, se puede
calcular la Keq de la reaccién de fermentacién como:

In (Keq) = —AG° /RT

Donde R es la constante de los gases ideales (8.314 J/ K*mol). A 298 K, el valor de
Keq resulta 1.56 *10*. Como el valor de la constante de equilibrio es muy grande, se
concluye que la reaccion de fermentacion esta desplazada hacia los productos.

A partir de la informacion recabada sobre la fermentacion y las condiciones que
pueden llegar a inhibirla se decide trabajar a una temperatura de 28 °C (temperatura 6ptima
para la produccién de levadura como la de etanol).®¥ Y lograr una conversién tal en el
reactor que el porcentaje en volumen de alcohol no supere el 7% (teniendo un margen de
seguridad de 1%, dado que en bibliografia definen como critico el 8%).5?

En cuanto a la cinética de la reaccién, dadas las condiciones en que el modelo ha
sido planteado, no fue posible determinar algun pardmetro critico para la misma; pero se ha
logrado observar que existen maximos en la velocidad. Para que el modelo cinético
represente la realidad en el reactor, se debera trabajar con un exceso de sustrato.

Teniendo en cuenta la termodinamica de la reaccién, dado que es exotérmica, se
debera contar con un sistema de enfriamiento en el reactor, que debera ser del tipo tanque
agitado para favorecer asi la transferencia de masa como asi también se plante6 para hallar
su cinética. El trabajar con un proceso continuo muestra una clara ventaja en la produccion,
como se ha detallado anteriormente, por lo tanto se elige esta metodologia como decision
preliminar y se adoptara el método de Melle-Boinot para la produccion que incluye un reciclo
de la levadura.?®

Consultando formas de produccion en industrias existentes, algunas trabajan en una
Unica etapa (un s6lo TAC) y otras en multiples etapas, pero la decisién sobre ello se tomara
en capitulos posteriores.
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Capitulo 3: Analisis de
pre/post tratamientos y
separaciones
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Pre-tratamiento de la remolacha y la levadura Cervizae

La remolacha azucarera que proviene de los cultivos se almacena en playas al aire
libre de 300 m de largo y de 5 a 12 m de alto ya que la remolacha sélo se cosecha en otofio
y la planta opera 240 dias. Cabe destacar que se asume que la remolacha que llega a la
planta ya no cuenta con hojas y que ha sido descoronada. "’

La remolacha que proviene de las playas de almacenamiento sera lavada con agua
de rio. En esta etapa del pre-tratamiento se eliminan la suciedad y restos de hojas. El agua
implementada en este proceso sera luego tratada en la planta de tratamiento de efluentes y
reutilizada.*®!

El aztcar que esta contenido en la remolacha sera extraido mediante difusiéon con
agua pero para ello previamente se debe trocear la remolacha para garantizar una buena
transferencia de masa de los azucares de la remolacha hacia el agua. La remolacha debera
entonces ser cortada con un equipo denominado molino de cuchillas donde se obtienen
como resultado trozos de remolacha de entre 2,5y 5 centimetros.®

Una vez que se tiene lista remolacha, se puede llevar a cabo la extracciéon de
azucares por difusién. Para esta etapa de pre-tratamiento de la materia prima, se utiliza
agua a una temperatura de entre 70 °C que es puesta en contacto con los trozos de
remolacha en un tanque. En esta instancia, se estima que cerca del 98% de los azlcares de
la remolacha son extraidos, logrando asi un jugo a la salida del equipo con un contenido del
15% en azucares.

En el fondo del tanque quedara el llamado bagazo que consta en si de sdlidos y
pulpa, el mismo podra sera enviado a una prensa y luego a un secador, para obtener la
pulpa seca que va a ser vendida.

Separado el jugo crudo del bagazo, el mismo ir4 a un proceso de depuracioén donde
se eliminan los sélidos en suspension en la corriente que entra en el fermentador. Luego,
dicha corriente ira hacia el reactor.

Si bien se describié hasta aqui el pre-tratamiento que conlleva la materia prima, no
sélo entra la solucién azucarada al reactor sino que también se ingresa la levadura.®**

La levadura de cerveza por su parte también debe pasar por un pre-tratamiento que
es la prefermentacion donde ocurre parte del crecimiento de la levadura. En el
prefermentador se ingresa la crema de levadura, que es simplemente una solucion
concentrada de levadura, junto con los nutrientes necesarios para favorecer la
reproduccion de los microorganismos (sales de fésforo y urea), agua y acido sulfarico para
asegurar un pH apropiado para las bacterias, ademas de una corriente de jugo crudo libre
de sélidos. En esta etapa la reproduccion de levadura comienza y una vez que se
incrementa su volumen en el prefermentador es ingresada en el fermentador.
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Remaolachaazucarera

Lavado con agua a 30°

Trozado en moling de Extraccion de azdcar
cuchillas por difusion

Restos de remolacha Filtracion en filtro

rotatorio

Depuracion

Mutrientes,
aguaylevadura —»
prefermentada

Fermentador

Figura 3.1: Esquema de pre-tratamiento de la remolacha y la levadura de cerveza

Post tratamientos de la corriente de salida del reactor

La corriente que sale del reactor contiene el producto deseado (etanol), levaduras,
agua y dioxido de carbono. Se deben separar las levaduras y el gas formado durante el
proceso de fermentacién, para luego poder seguir purificando el producto deseado.

A continuacién se debe realizar una separacion liquido/sélido. Separando la biomasa
generada en el proceso de fermentacion de la corriente de salida para que no se bloqueen o
se dafien los equipos que se encuentran aguas abajo del proceso. Ademas, la levadura
separada en este proceso sera reutilizada. La forma mas simple para remover la levadura
es utilizar la gran diferencia de tamafio entre las pequefias moléculas de agua y etanol y las
grandes células de la levadura. Se determind que la mejor manera para llevar a cabo esta
separacion es en un separador centrifugo.

Se decide optar por un proceso de centrifugacion en esta etapa ya que se genera
una fuerza de hasta diez mil veces la fuerza de la gravedad. Por esta razén se lleva a cabo
de forma mas rapida y eficiente que por medio de la sedimentacion por gravedad. Por otro
lado la ventaja de utilizar una centrifuga radica en el hecho que se separaran sélidos que
forman sedimentos de dificil separacion porque su consistencia es aproximadamente semi-
fluido. Y
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Otro de los subproductos que deseamos separar de la corriente liquida es el CO,
disuelto en dicha fase, pero antes es necesario cuestionarnos si es necesario realizar dicha
separacion.?

La separacion sera necesaria si tenemos una elevada fraccion molar de CO; en el
efluente liquido del reactor, y para evaluar a priori dicha composicién uno se puede valer de
los datos que se pueden predecir por la Ley de Henry. En la Figura 3.2 se encuentra
representada la fraccion molar de diéxido de carbono para distintas presiones de trabajo y
distintas fracciones de etanol para mezclas ternarias de etanol-agua-dioxido de carbono a
298 K. De la Figura 3.2 puede llegarse a la conclusion de que la fraccion molar de CO; en el
liquido es muy baja y que por lo tanto no valdria la pena afadir una etapa de separacion
para la presion de operacién que es la atmosférica. *

A la temperatura de operacion del reactor, 28°C, la constante de Henry (que es
simplemente cada una de las pendientes de las rectas representadas) serd mayor debido al
aumento de temperatura provocando asi una disminucion de la solubilidad del CO, en el
liquido y por lo tanto la fraccién molar sera menor a la estimada a 25°C.
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Figura 3.2: Diagrama presion vs composicion de CO, en mezclas de etanol y agua.
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Figura 3.3: Grafico ternario de composicion a la salida del fermentador en T=30°C, P=101.3kPa

Por otro lado, también puede determinarse el ternario con el equilibrio liquido-vapor
para esta etapa utilizando el simulador UNISIM ThermoWorkbench. Para la fase vapor se
trabajé con el paquete termodinamico gas ideal ya que la presidon de trabajo es baja (1 atm)
y por lo tanto el modelo representara correctamente la fase gas. Ademas, para la fase
liguida se tuvo en cuenta el arbol de decisién de E.Carlson: teniendo en cuenta que la
mezcla es polar, no cuenta con electrolitos, se trabaja a presiones menores de 10 bar y que
no hay un equilibrio liquido-liquido se eligi6 el modelo NRTL."!

Como se aprecia en la Figura 3.3 las mezclas que caerdn dentro de la zona de
equilibrio L-V contaran con una baja composicién de etanol en la fase rica en CO, mientras
gue la fase rica en H,O contara con una elevada concentracion de etanol. Por estos motivos
es que se considera despreciable las pérdidas de etanol en la fase gaseosa y es viable un
venteo para la eliminacion CO, del sistema.

Una posible estrategia seria recuperar el etanol arrastrado por el CO, en una
columna de absorcién con agua. Sin embargo esto conlleva costos elevados al agregar un
equipo mas al proceso. La cantidad de etanol que se pierde en la corriente gaseosa
representa aproximadamente el 1% en masa de etanol “%, por lo tanto al liberar la corriente
gaseosa a la atmdsfera las pérdidas del producto deseado son minimas.

Métodos de separacion

Una vez realizada la fermentacion y los tratamientos posteriores para eliminar la fase
gas y las levaduras debe realizarse una separacion para deshidratar el etanol y conseguir
etanol anhidro. !

La destilacion es el proceso por el cual se separan dos 0 mas compuestos en
funcion de su volatilidad relativa. En la destilacion tradicional la mezcla se alimenta a una
columna de destilacion y se calienta, provocando que parte de la misma se vaporice. **!
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Dentro de las técnicas que se han desarrollado para deshidratar el etanol se
encuentran 14

- Destilacién al vacio

- Destilacion azeotrépica

- Destilacion extractiva

- Adsorcién con tamices moleculares
- Preevaporacion

Destilacién al vacio:

Es una de las primeras técnicas utilizadas para eliminar el aze6tropo etanol-agua,
aprovechando el efecto conseguido al disminuir la presion del sistema y asi obtener etanol
anhidro. En la actualidad ha sido desplazada por técnicas de destilacion que utilizan
agentes de separacion.*®!

El sistema para obtener etanol anhidro consta de dos columnas consecutivas; en la
primera se alimenta una solucion diluida para llevarla hasta una composicion cercana a la
azeotrépica y luego ésta se lleva a la segunda columna, donde se hace vacio para
deshidratar el etanol y obtener una composicién por encima del 99% en volumen.

Para obtener un producto de alta pureza es necesario utilizar columnas de
deshidratacién con un gran niumero de etapas (por encima de 40) y con altas relaciones de
reflujo, incurriendo en elevados consumos energéticos y altos costos de construccion de la
torre.*®!

Destilacion azeotropica

En los sistemas de destilacion azeotrdpica se aprovecha la adicién de un agente de
separacion que modifique la condicion de azeotropia de la mezcla a una mas favorable. Los
agentes de separacion que inducen la formacion de dos fases liquidas (mezclas
heterogéneas) se utilizan para separar mezclas azeotropicas. Dichos agente de separacion
se selecciona con criterios econémicos, de baja toxicidad, de eficiencia en la separacion y
de conservacion de energia.™

El benceno, que se utilizé durante muchos afios, ha perdido aceptacién por su
toxicidad, impidiendo la aplicaciébn del etanol obtenido con fines farmacéuticos y
alimenticios, y obligando a que algunas de las plantas existentes cambiaran de tecnologia
para la produccion de alcohol anhidro. !

El sistema de deshidratacion consta de tres columnas: la primera se utiliza para
concentrar la solucién alcohdlica hasta un punto cercano al azeotrépico. La segunda,
conocida como deshidratadora y en la que se alimenta un agente de separacion, permite
obtener como producto de tope un azebtropo heterogéneo que arrastra el agua y que se
condensa para llevarlo luego a un decantador, en el que se produce una separacion de
fases y se hace la reposicion del agente de separacion. Como producto de fondo de la
columna deshidratadora se obtiene etanol anhidro. La tercera columna, conocida como
recuperadora, se alimenta con la fase acuosa del azeétropo formado para retirar el solvente
remanente y devolverlo a la columna de deshidratacién. **!
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Adsorcidn con tamices moleculares

Una zeolita sintética del tipo 3 A se utiliza en la gran mayoria de los deshidratadores
de etanol, debido a que sus poros tienen un didmetro de 3 A, mientras que las moléculas de
agua tienen un didmetro de 2,8 A y las moléculas de etanol un didmetro de 4,4 A. De esta
manera, las moléculas de agua son atraidas fuertemente dentro de los poros y las
moléculas de etanol pasan a través del lecho sin experimentar atraccion alguna.™®!

La regeneracion (que no es otra cosa que la remocion del agua adsorbida sobre la
matriz) se lleva a cabo haciendo pasar una corriente de gas caliente (N, o CO,) a través del
lecho de tamiz molecular. Este gas debe ser quimicamente inerte, de alta pureza, con una
presién cercana a 1.378 kPa (200 psig) y no debe contener oxigeno o aire.*!

En un primer lecho se lleva a cabo la deshidratacion haciendo pasar vapores de
etanol azeotropico, provenientes de una columna de rectificacion y un vaporizador, para
aumentar su presion entre 205 y 345 kPa (30 y 50 psig) con temperaturas de
aproximadamente 423 K (315 °F), desde la parte superior del lecho.*”!

En forma paralela, en un segundo tamiz se lleva a cabo la operacion de
regeneracion a una presion reducida de 26 pulgadas de mercurio, que se logra por la
combinacion de un condensador y una bomba de vacio de anillo liquido. Al disminuir la
presién se madifica el equilibrio de adsorcién y es posible retirar el agua que ha sido
adsorbida previamente; esto se hace recirculando entre 15 y 40% del etanol anhidro
obtenido en el primer lecho, de tal manera que se obtienen soluciones alcohdlicas con una
concentracion promedio del 65%, que son recirculadas a una etapa de destilacion anterior.
Es importante contabilizar la energia adicional requerida para redestilar este liquido, asi
como electricidad para operar la torre de enfriamiento y el compresor de aire. La
regeneracion tarda entre tres y diez minutos. Cuando el ciclo deshidratacion/regeneracion
se completa, el primer lecho pasa a la operacién de regeneracién mientras que el segundo
se utiliza en la deshidratacion. *°!

Pervaporacion

La pervaporacion es un proceso de separacion relativamente nuevo en el que se
remueven compuestos organicos volatiles de mezclas acuosas por evaporacion, a través de
una membrana que tiene elementos en comudn con la 6smosis inversa y la separaciéon de
gases. El principio de la pervaporacion se basa en que la fuerza impulsora que permite el
transporte de masa a través de la membrana se mantiene por vacio en el lado permeado.**!

La presion y la temperatura del alimento se deben manipular de tal manera que no
se presente la ebullicién del mismo. El vacio del lado permeado debe ser el adecuado para
asegurar que no ocurra condensacion del otro lado de la membrana, debido a que cualquier
pelicula de condensado en los poros de la membrana puede inhibir la fuerza impulsora.”!

En el proceso se alimenta una mezcla liquida a un lado de la membrana y el
producto permeado se remueve al otro lado, como un vapor a baja presion. Inicialmente se
alimenta etanol del 94% en peso obtenido de una torre de destilacion anterior y que se
encuentra almacenado en un tanque, al primer méodulo de pervaporacion. El etanol
alimentado se precalienta por medio de un intercambiador de calor que permite recuperar el
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calor de la corriente que abandona la Ultima etapa del proceso, la cual se encuentra a una
temperatura cercana a 368 K."*!

La concentracion del producto se controla por medio del flujo de alcohol, mientras
gue la temperatura del alimento se mantiene constante por medio de un sistema de control
automatico."!

Destilacién extractiva

La técnica mas utilizada en la industria es la de destilacion extractiva. El objetivo de
esta técnica es separar mezclas binarias azeotropicas, en las que se adiciona un agente de
separacion o solvente cuya caracteristica principal es que no presenta la formacién de
azeotropos con ninguno de los componentes de la mezcla. Ademas modifica las
volatilidades relativas de los componentes presentes. *°!

El solvente agregado debera tener baja volatilidad, para asegurar su permanencia
en la fase liquida; y debe tener un punto de ebullicibn mayor al de los componentes a
separar para garantizar el contacto con la mezcla en toda la columna.®!

A la hora de elegir el método de deshidratacion del etanol, la destilacion extractiva
resultd ser la mas conveniente. En la Tabla 3.1 se muestran los resultados en costos para
las destilaciones azeotrdpica, extractiva y el uso de tamices moleculares. Al observar los
resultados estimados por los investigadores mediante correlaciones y simulacién de los tres
procesos, resulta que la opcién mas econdmica es la destilacion extractiva. Ademas en la
destilacion azeotrépica se deben utilizar agentes de separacion que en la mayoria de los
casos resultan téxicos como el benceno. Por otro lado, la ventaja que presenta la destilacién
extractiva en comparacion con la destilacion azeotropica es que el etanol no presenta trazas
del agente de separacion. De modo que permite obtener la separacion del etanol con alta
eficiencia.*®!

Tabla 3.1: Comparacion de costos de operacion asociados a cada tecnologia para una misma corriente de Etanol y agua

Destilacion azeotropica Destilacion extractiva Adsorcién con tamices

. Costo . Costo . Costo
Equipo

Columna 1

Columna 619691 Columna 2 151669 Torre 2 379335

Decantador = 308003 Condensador 1 58755 Calentador 825515
Enfriador = 72125 Reboiler 1 219090 Enfriador 131098
Reboiler | 115589 Condensador 2 410391

Condensador 63501 Reboiler 2 294533
Reboiler2 276924 Enfriador 321582

Total 3.026.342 Total 2.001.522 Total 2.376.816
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Por otro lado, los tamices moleculares presentan un costo de capital elevado segun
los datos arrojados en la Tabla 3.1. Ademés de dichos costos que solo tienen en cuenta
condensadores y reboilers debe sumarse el costo de automatizacion, ya que debe
cambiarse de modo deshidratacion a regeneraciéon de la columna en el medio de la
operacion. Este cambio ocurrira repetidamente, ya que el tamiz molecular se saturaria
rapidamente segun la informacién recolectada.””!

En cuanto a la destilacion al vacio, dado que se trabaja al vacio como su nombre lo
indica la operacion tendra un alto consumo energético. Ademas, actualmente es poco
utilizado a nivel industrial. Una suerte parecida corre el sistema por pervaporacion, dado
gue el método se encuentra adn en investigacion y se requieren membranas de gran
tamarfio, lo que concluye en un alto costo de capital./*”

Modelo termodinamico:

La simulacion se realizé utilizando el modelo termodinamico General NRTL (Non-
Random Two-Liquid Equation) para la fase liquida. Este método se encuentra entre los mas

adecuados, y es el que mejor correlaciona los datos experimentales.*

En la fase vapor se asume comportamiento de Gas Ideal. Este modelo es adecuado
43]

para bajas presiones y para una fase vapor con poca interaccién molecular. !

Las predicciones del modelo termodinamico fueron contrastadas con los datos
experimentales para sistemas etanol-agua, agua-glicerol y etanol-glicerol. Los equilibrios
L/V y-x y T-xy realizados a partir de resultados experimentales fueron contrastados segun
las predicciones del modelo en la Figura 3.4 a) y b); y luego verificados utilizando el UniSim
ThermoWorkbench superponiendo los gréficos encontrados con los generados en la
Figura 3.5.*%
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Figura 3.4a): Diagrama x-y y T-xy a 1 atm, comparacién de los valores predichos por el modelo (linea continua) con
datos experimentales para el sistema etanol-agua.
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Ethanol Vapour Phase Mole Fraction
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Figura 3.4b): Diagrama x-y y T-xy a 1 atm, comparacioén de los valores predichos por el modelo (linea continua) con
datos experimentales para el sistema etanol-glicerol.
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Figura 3.6: Modificacién de equilibrio L-V de etanol y agua en presencia de solvente extractor.

Existe una gran variedad de solventes que modifican la forma de la curva del

equilibrio liquido-vapor y eliminan el azeétropo. Segun las investigaciones de los autores
Fu-Ming Lee y Robert H.Pahl (1984) los glicoles son mas selectivos en comparacion a otros

solventes organicos. Siendo el glicerol el solvente méas selectivo.*®!

En la Figura 3.7 puede observarse como se modifica el equilibrio para distintos

solventes. Como puede observarse el agregado de solventes tales como glicoles rompen el
azeotropo que el etanol forma con el agua y cambian la curva de equilibrio Lig/Vap
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favoreciendo la destilacion del etanol. En la misma figura se observa que el sistema con
glicerina presenta una mejor separacion, seguido en segundo lugar por el etilenglicol. *®!

1.00

E

IN VAPOR (SOLVENT-FREE)

E£THANOL

MOLE FRACTION DF

EXTRACTIVE SOLVENTS:

 CLYCERIN e
& ETHYLENE GLYCOL

= TETRAETHYLENE GLYCOL
° DIETHYLENE GLYCOL

= TRIMETHYLENE GLYCOL
o 1,4 BUTANEODIOL -
x TRIETHYLENE GLYCOL

T | | | ]
0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1.0
MOLE FRACTION OF ETHANOL IN LIQUID (SOLVENT-FREE)

Figura 3.7: Equilibrio pseudo-binario del equilibrio L-V para un sistema etanol-agua.

Utilizando valores experimentales del equilibrio liquido-vapor para cada solvente
estudiado pueden estimarse volatilidades relativas, este es un pardmetro fundamental para
la eleccion del solvente extractor. Definiendo la volatilidad relativa del etanol al agua (a45)
como:

a1, = Y /X)) /(Y2/X2)

Donde X; y X, corresponden a la fracciébn molar del etanol y el agua en la fase
liguida; Y; e Y, las fracciones molares de estos en la fase gaseosa. Todas las
composiciones fueron calculadas en base libre del solvente agregado.®!

La Figura 3.7 se encuentra determinada a presién constante y una variacién en la
temperatura de 92-107 °C la cual es considerada despreciable para a;, debido que la
misma cambia ligeramente con la temperatura. Debido a esto los Unicos cambios en a;,
fueron causados solamente por un cambio en la composicién de la mezcla. 8!

Debe sefialarse que normalmente un incremento en la relacidén
solvente/alimentacion (S/F) suele traducirse en un incremento en a,,. Sin embargo, este no
es caso para las mezclas etanol-agua donde solo es posible observar una fuerte
dependencia a altas concentraciones de etanol. “®!

Debido al alto valor de a;, que posee la glicerina (o glicerol) para distintas relaciones
masicas de flujo de solvente y flujo de etanol y agua (S/F), como se observa en la Tabla 2,
fue seleccionado como tercer componente. Otras cualidades que posee es la alta
disponibilidad, no es téxica ni corrosiva y su bajo costo, encontrdndose a valores de 1
U$S/Kg % para compras industriales. %

46



Es importante destacar que el glicerol es uno de los subproductos obtenidos en la
produccion de biodiesel. En el territorio nacional aproximadamente 88.000 toneladas de
glicerol refinado fueron exportados durante el afio 2017. Se entiende entonces que se
cuenta con una producciéon importante de dicho solvente en la Argentina. Al utilizar este

solvente se continGia apostando a la produccién sustentable de etanol.

Tabla 3.2: valores de volatilidad relativa para distintas S/F a P=0.986 atm

% molar EtOH en % molar EtOH en  |proporcion de solvente

L al2
liquido vapor en Et-H,O en peso

92.09 97.41 3.4 3.23
84.64 95.45 3.3 3.81
78.23 93.71 3.2 4.14
70.19 91.13 3.1 4.36
63.46 88.01 3.0 4.23
55.11 84.81 2.8 4.55
43.54 78.62 2.5 4.77
30.71 70.81 2.0 5.47

Segun la ley 26.093, la concentracién de etanol para mezclar con las naftas deberia
ser 99% V/V, al pasar esta relacion a moles (considerando las densidades del etanol y el
agua y sus pesos moleculares) resulta que la fracciébn molar de etanol en el destilado debe

ser 0.968.

En la Figura 3.8, se observa el diagrama ternario para una curva de residuo con

puntos de ebullicién a presién atmosférica:™

Etanol = 78.5 °C
Agua = 100.17°C

Glicerol= 287°C

WATER (100.02°C)

04 03 06 llr7 08 09

03

o —m—

GLYCEROL

L) 5
P ———

Azeotrope
78.15°C

ETHANOL

(287.71°c) 01 02

03 04 05 06 07 08 09 (78.31°C)

Figura 3.8: Curva de residuo para sistema etanol,agua,glicerol.

A partir del curva residuo presente en la Figura 3.8 se observa que, para cualquier
composicion inicial de mezcla, la composicion del producto de fondo evoluciona hasta
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alcanzar una mezcla de elevada fraccion de agua en glicerol. Por este motivo, se acepta el
glicerol como solvente adecuado para este proceso. !

Implementacién del proceso de separacion:

El proceso consta de dos columnas de destilacion, una que contempla la destilacion
extractiva y la otra la recuperacion de solvente. En la Figura 3.9 se muestra un diagrama
esquematico de este proceso de separacion. La mezcla azeotropica (F1) y la corriente de
solvente (S1) se ingresan a la columna de destilacion extractiva en diferentes platos de la
torre. El producto de tope de la columna (D1) es el etanol deshidratado hasta el grado
deseado y el producto de fondo (B1) estd compuesto por una mezcla de solvente y agua.
Esta corriente sera la alimentacion a la segunda torre de destilacion, en esta torre el glicerol
es separado del agua y recirculado en la corriente B2 hacia la primera columna. El producto
de tope (D2) seréa agua

Entrainer Recycle

<
-

!
Makeup A
Entrainer
S1
> D1 D2
Extractive distillation Entrainer recovery
column column
F1 =
Azeotropic Feed
—
B1 B2

Figura 3.9: Diagrama simplificado del proceso de separacion del sistema etanol/agua.
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Capitulo 4: Diagrama de
flujo y balances globales de
la planta



Balances globales de la planta

La capacidad de produccion, definida en el Capitulo 1 es de 120.000 m*/afio, esta
cantidad fue definida en funcién de un estudio de mercado. Pero para conocer los flujos de
cada corriente en los equipos de la planta, se utilizara la capacidad de disefio.

La capacidad de disefio de la planta es la capacidad instantanea de produccion
utilizada para el disefio de equipos y surge de la capacidad de produccion afectada por un
valor de Efectividad Global del Proceso de disefio (EGP). Este valor de efectividad se define
de la siguiente forma:

EGP = Disponibilidad x %Produccién Conforme x %Performance (1)

El factor de Disponibilidad tiene en cuenta las horas de planta disponibles para
operar respecto de las horas disponibles. En este caso se tomo el valor de referencia 95%.

Por otro lado el % de Producto Conforme indica la relacion entre el producto
producido dentro de especificacion respecto de la totalidad producido. Se opté por tomar el
valor de referencia de 99%.

El factor Performance relaciona la capacidad de produccion respecto de la
capacidad estandar. En este caso el valor de referencia depende de la madurez de la
operacién. En este caso se decidié considerar el disefio de un proceso maduro, asignandole
el valor de 90%.

Entonces segun la expresion (1):
EGP=95% x 99% x 90% =~ 85%
Capacidad de disefio = 120.000 m®afio / 85 % = 141.176,5 m®afio

Paso siguiente se defini6é la cantidad de dias al afio que operara la planta, para
conseguir de ese modo un caudal por hora.

La pérdida de azlcares fermentables es consecuencia de la respiracion de la
remolacha azucarera en combinacion con la fermentacién microbiana. Por lo tanto para
poder conservar la remolacha azucarera almacenada durante un tiempo prolongado se
deberan desarrollar nuevas tecnologias de almacenamiento para preservar los azlcares
fermentables. Utilizando atmésferas controladas y a la temperatura adecuada, esto conlleva
costos extras sumados al proceso productivo.®?

Como se ha mencionado previamente, el almacenamiento de remolacha genera una
pérdida de azlcares fermentables, sin embargo no es tan significativa. Dado que el periodo
de cosecha de remolacha en el hemisferio sur comprende la temporada otofial se considera
gue sera necesario almacenar remolacha para el abastecimiento de la plata. Se opt6 por
240 dias de operaci6n de planta. 354

A partir de esto, se puede obtener una capacidad de disefio por hora:
. D m3 l1aio  1dia 3
Capacidad de disefio =141.176,5 —* ————— = 24,51 m°/h

aiio 240 dias  24h

La capacidad de disefio de la planta sera el caudal de salida de la corriente de
producto deseado. A partir de ese valor se comienzan a fijar el resto de los caudales y
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composiciones en las corrientes de los equipos. Por lo tanto, se desarrollaran los célculos
desde la etapa final del proceso productivo ascendiendo hasta la parte inicial del proceso
cuando se ingresa la remolacha cosechada.

El proceso de obtencién de bioetanol puede dividirse en tres grandes etapas:
extraccion del material de partida, proceso de fermentacion y proceso de deshidratacion. La
primera etapa comprende el lavado de la materia prima, la molienda de la misma para
facilitar la extraccién de la sacarosa, el proceso de extraccion y por ultimo filtracion. La
segunda etapa abarca la fermentacién alcohdlica, conversiéon de carbohidratos en alcohol y
diéxido de carbono por la accién de levaduras, y centrifugacion del mosto obtenido donde
se separan los residuos soélidos generados en la fermentacién, purificando el mosto. Por
ultimo se encuentra el proceso de deshidratacion del etanol obtenido, esta accion se realiza
con una destilacion azeotropica seguida de una destilacion extractiva. El solvente extractor
utilizado se recupera en una tercera torre de destilacion.

Tomando como ultimo eslabén del proceso productivo la destilacion extractiva en
conjunto con la recuperacion de solvente, se realiza un balance a caja negra de esta etapa
para calcular las corrientes involucradas. En la Figura 4.1, se muestra un esquema del
diagrama de bloques simplificado de esta etapa de separacién. Segun la misma y en todos
los diagramas de bloques que aparezcan en el siguiente capitulo las letras mayusculas que
denominan corrientes corresponden a caudales masicos, la simbologia w y Q se designara
para nombrar fraccién masica y caudal volumétrico respectivamente.

Sabiendo que la capacidad de disefio de la planta es 24,51 m®h de bioetanol (etanol
99% VI/V), conociendo la densidad del bioetanol es 792,5 kg/m® (obtenida de UniSim
utilizando el paquete termodinamico NRTL-ideal), entonces el caudal masico es 19.424 kg/h
(etanol 98,7% en P/P 0 99% V/V pasado con UniSim); corriente E4. Ademas, se sabe que a
la columna extractiva ingresa una mezcla con una composicion cercana a la del aze6tropo
de etanol agua (etanol 94% en peso); corriente E3. Por lo tanto, se puede hacer un balance
a caja negra para conocer el caudal que egresa de la primera columna de destilacién simple
donde sale la mezcla al 94% etanol.

Mezcla Destilacion extractiva _
azeotropica, E3 + Etanaol anhidro, E
*| Columna de recuperacion H,0, AT
de SOLVENTE -

Figura 4.1: Esquema del equipo de columna de destilacién extractiva y columna de reciclo de solvente

En la columna de destilacion extractiva también se agrega glicerol como solvente
extractor, y luego el producto de fondo se recircula para ser recuperado, esa corriente se
analizara en el capitulo correspondiente a la destilacion en el cual se analizaran mas
profundamente esos temas. Por ahora, se realiza un balance de masa por componente para
el etanol (despreciando la cantidad de etanol que sale por el fondo de la columna de
destilacion):

E3 * Wgton.gz = E4 * Weton pa
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Donde wgion, e3 €S €l porcentaje en peso de etanol en la corriente de entrada (0,94),
WEeton, e4 €S €l porcentaje en peso de la corriente de salida (0,987), E3 es el caudal mésico
de entrada y E4 es el caudal méasico de salida (19.424 kg/h).

E3 = 20.395 kg/h

Por lo tanto, a partir de un balance de masa global:

E3 =E4 + A7 — A7 =971 Kg/h
en la destilacion extractiva se deben remover 971 kg/h de agua.

Previo a la ya mencionada destilacion extractiva se cuenta con una destilacion
simple en la cual se pretende llegar hasta composicion cercana a la azeotrépica (Diagrama
de blogues de esta etapa - Figura 4.2 ). Dado que para realizar esa separacion “ideal” se
requiere una torre que contenga infinitas etapas se estima que la composicién de salida
sera ligeramente menor a la azeotrépica. Por lo tanto la corriente E3 posee una
composicion de etanol 94% P/P, y un caudal de 20.395 kg/h.

Dado que la composicién de salida de E3 no es azeotrdpica una parte de etanol se
perdera con la corriente de agua A6. Esta pérdida de etanol es despreciable para los
célculos de los balances globales. En capitulos posteriores se determinara la cantidad de
etanol presente en la corriente A6. Para determinar la cantidad de agua que sale en A6 se
debera tener en cuenta el agua que ingresa al fermentador y la que se utiliza para diluir en
el mismo.

Por lo tanto para estos balances preliminares se considera que la cantidad de etanol
presente en la corriente E2 es igual a la presente en la corriente E3.

Caudal mésica de etanol (E2) = 0,94 * 20.395 kg/h =19.171,3 kg/h
Etanol + Agua, E3

E2 >
= Destilacion simple

>~

H,0, A6

Figura 4.2: Diagrama de bloques de la etapa de destilacion simple.

Pero ademas, hay que tener en cuenta que durante la fermentacion se genera CO,,
el cual arrastra el 1% del etanol generado en el reactor. Entonces, la cantidad de etanol
generada es 19.364,95 kg/h. Como la cantidad de etanol que se pierde no es significativa,
no se recuperara el mismo. Esta corriente de diéxido de carbono sera enviada a una planta
de tratamiento ya que no puede descartarse directamente a la atmosfera.

Teniendo en cuenta la cinética de la fermentacion alcohdlica, y la cantidad de etanol
producido, se puede obtener la cantidad de sacarosa necesaria implementando el ys. Para
este caso, el y,s=0,48 kg etanol /kg sacarosa:

19.364,95 kg etanol/h
0.48 kg etanol / kg sacarosa

= 40.343,65 kg sacarosa/ h

52



Esta corriente de sacarosa se encuentra en el jugo de remolacha (corriente J1,
Figura 4.3) y es una solucion de 16° Brix con 91% de pureza. La densidad de las soluciones
de azlcar se mide en grados Brix y representa el peso en gramos de materia seca
contenida en 100 gramos de solucion. La pureza de una solucion es el peso de azucar en
100 gramos de materia seca®™, por lo tanto, se puede conocer la composicién y el caudal
total de esta corriente (J1).

_ 40.343,65 kg /h
~0,16%0,91

= 277.085,47 kg/h

Masa sélidos totales (J1) = 277.085,47 kg/h * 0,16 = 44.333,7 kg/h

Sabiendo que hay 40.343,65 kg/h de sacarosa, la cantidad de impurezas inertes
son:

Impurezas = 44.333,7 kg/h — 40.343,65 kg/h = 3990,05 kg/h

La masa de agua en esta corriente sale de restarle al caudal total el caudal de
sélidos:

Masa de agua = 277.085,47 kg/h — 44.333,7 kg/h = 232.751,77 kg/h

Etanol + Agua + Sacarosa +

Jugo de remolacha 1 Levaduras, E1
[
—_— ]
Fermentacion
L i
Agua de dilucion (AS) CO, a planta de
+ levaduras + tratamiento, €1

nutrientes + dcido

Figura 4.3: Diagrama de bloques de la etapa de fermentacién.

Sin embargo, el agua que entra con la sacarosa no es la Unica que ingresa al
fermentador. Se debe tener en cuenta el agua que ingresa junto con las levaduras y los
nutrientes al mismo, la corriente A5 corresponde al agua de dilucién. Dicho caudal de agua
se sacara de forma estimativa sabiendo que para el modelo cinético optado en capitulos
anteriores la concentracion de sacarosa en el fermentador debe ser de 136,43 g/L ya que
se ha demostrado que es la concentracién éptima para la produccion de etanol®¥, por lo
gue el caudal volumétrico total (Qv entrada) que entra al reactor es:

40.343 55 kg sacarasa'k
Qv entrada = =

136,43 kg/ni3

=295 7m’[h

Asumiendo que las levaduras no afectan significativamente la densidad vy
considerando la concentracién en escala de grados brix, la densidad de la mezcla resulta
1.055 kg/m?® ¥y por lo tanto el caudal masico (M ) resulta:

M., = 295,7m3/h =1.055 kg/m3 = 311.963,5 kg /h

En base al modelo cinético elegido, la concentracion de levaduras en el fermentador
debe ser de 2,46 kg/m®. De este modo conociendo el caudal volumétrico se puede calcular
la masa de levaduras presentes.
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295,7m3/h * 2,46 kg levadura/m? = 727,42 kg levadura/ h

Considerando que el caudal de nutrientes y acido que entra al reactor es despreciable en
relacion a las demas corrientes, se plantea el siguiente balance de masa de los caudales
gue ingresan en el fermentador:

A5 (dilucion) + Masa levaduras + J1 = My
A5 = Mo — Masa levaduras — J1
A5 = 311.963,5 — 727,42 — 277.087,47 = 34.148,61 kg agua/h

Ahora, sabiendo la cantidad de agua puesta en juego, es posible calcular la corriente
de agua que sale de la columna de destilacion simple considerando que las pérdidas de
agua en la centrifuga son despreciables. En la Figura 4.4 se encuentra esquematizado el
diagrama para el balance a caja negra planteado. Se realiza un balance para el componente
agua:

A5 + ]1 * WHZO,]l =FE3 % WHZO,E3 + A6 * WHZO,AS
34.148,61 kg/h + 232.751,77 kg/h = (0,06 * 20.395kg /h) + A6 * Wy, 0 a5
Masa de agua en A6 = 265.343,68 kg /h

Donde la corriente A6 que sale de la torre de destilacion simple esta compuesta
mayoritariamente por agua, aunque también presenta una pequefia cantidad de etanol
como asi también sacarosa que no reacciono y las impurezas inertes.

Agua de dilucion Jugo de remalacha, J1
(A5) + levaduras +
nutrientes + dcido,

I
!
i
| r Fermentacion = - i
i :
] |
i i
] ]
I
L
L

i CO, a planta de E1

tratamienta, C1 ' Mezcla
; Mezcla | azeotropica. E3
; etanol+agua N I
| , Destilacion )
Centrifuga . i
o] ez smple |1,
; H,0, A6

1+ Levaduras, L

Figura 4.4: Esquema del equipo de fermentacion, centrifugacion y columna de destilacién hasta composicién azeotrdpica.

Haciendo nuevamente un paso hacia atrds, se encuentra el fermentador, cuyas
corrientes de entrada ya han sido calculadas anteriormente. Las corrientes de salida de este
equipo son dos. Por un lado, se tiene la corriente que consta de etanol, agua, sacarosa y
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levaduras. Por el otro lado, se tiene la corriente de diéxido de carbono que serd dirigida a
una planta de tratamiento para ser comprimido, envasado y vendido. Dicha corriente sera
calculada estequiométricamente teniendo en cuenta la cantidad de etanol producido por
hora.

Etanol + Agua + Sacarosa +

Juge de remolacha J1 Levaduras, E1
Fermentacion
- —_—
Agua de dilucion (AS) CO, a planta de
+ levaduras + tratamiento, C1

nutrientes + acido

Figura 4.3: Esquema del equipo de fermentacion.

Segun la estequiometria de la reaccion de fermentacion, los moles de etanol
generados son equivalentes a los moles de diéxido de carbono:

C12H»01; + H,O - 4 C,HgO + 4 CO,

En el proceso se generan 19.364,95 kg/h de etanol, conociendo la masa molar del
mismo que es 46 g/mol. Se obtienen 420,97 kmol/h.

Masa de CO2 en C1 = 44,01 kg/kmol x 420,97 kmol/h = 18.522,99 kg/h

Ademas en C1 sale el 1% del etanol formado, es decir, 193,65 kg/h.

C1 = 18.522,99 + 196,65 = 18.719,65 kg/h

Para estimar el caudal volumétrico que sale del reactor con la corriente E1 (Qv
salida), se considerara la concentracion de etanol final en el fermentador segln la cinética
adoptada y el caudal masico de etanol requerido en la salida del fermentador.

Concentracion EtOH (E2) = 64,74 g/L

, 19.171,3 kg EtOH/h
Qv salida = ~ 296 m3/h
64,74 kg EtOH /m3

La corriente E1 se compone del etanol producido, agua, sacarosa ho consumida,
soélidos inertes y biomasa generada. En el reactor se producen 19.364,95 kg/h de etanol, de
los cuales el 99% de la masa de etanol formado continua por la corriente E1. Segun el
modelo cinético adoptado la concentracion final de sacarosa es de 1,51 g/L®%. Conociendo
el caudal volumétrico que sale del reactor se calcula el caudal masico de sacarosa que
egresa del mismo. Se sigue manteniendo la suposicion de que la masa de levaduras
presentes en el reactor no alteran la densidad de la mezcla de reaccién. Ademas se debe
tener en cuenta que junto con la sacarosa no consumida, los soélidos inertes conforman
parte del efluente del reactor en la corriente E1. Respecto al caudal de biomasa formada, la
concentracion alcanzada para el modelo cinético implementado al finalizar la reaccién es de
7,9 g de levaduralL.

Caudal masico de etanolen E1 = 19.171,3 kg/h
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Caudal masico de solidos inertes en E1 = 3990,05 kg/h
Caudal mésico de sacarosaen E1 = 296 m®/h * 1,51 kg/m3 = 446,96 kg/h
Caudal masico de biomasa en E1 = 296 m3/h * 7,9 kg levaduras/m® = 2.338,4 kg /h

k k
Caudal masico de aguaen E1 = A5 + J1 xwy o ;1 = 34.148,61 il + 232.751,77—g

h h
= 266.900,38 kg/h

Ademas, es necesario agregar acidos y nutrientes para ajustar el medio de reaccion,
sin embargo, estos caudales son despreciables frente al caudal de agua y levaduras.

Caudal masico prefermentador = A5 + Masa levaduras entrada + Masa nutrientes
+ Masa acido
=~ 34.148,61 kg/h + 727,42 kg/h
~ 34.876,03 kg/h

En resumen, las corrientes de entrada y salida del fermentador son:
J1 =277.085,47 kg/h
Caudal méasico proveniente del prefermentador = 34.876,03 kg/h
E1 = 292.844,27 kg/h

€1 =18.719,65 kg/h

Pretratamiento

Fangos, RE
Cosetas, R3 Juguldeh 30 Jugo de
remolacha
I ' Proceso de remolacha, J1
H,O, A3 Difusion > depuracién —_—*

Pulpa himeda, R4

1

Prensado y H, 0, A4
secado

Fulpa seca, RS

Figura 4.4: Esquema de los equipos abarcado entre la Extraccion de azucares y el Fermentador.
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Para obtener el jugo de remolacha de la corriente J1, es necesario es necesario
previamente depurar dicho jugo (corriente JO - Figura 4.4). El fin de la depuracion es el de
eliminar del jugo azucarado que sale de la difusion las sustancias no azucaradas que se
encuentran disueltas o en solucién coloidal en aquél. La depuracion, sin embargo, no se
completa totalmente, y Unicamente se logra elevar la pureza desde un 85% a un 91%,
aproximadamente.

El reactivo usado en esta fase es la cal, bajo forma de lechada de cal, por sus
caracteristicas depuradoras y floculantes. A esta operacién se le da el nombre de encalado
o defecacion y se realiza, generalmente, antes de la carbonatacion o saturacion, operacién
consistente en tratar el jugo con anhidrido carbonico. Posteriormente se filtran los jugos.

La depuracion se realiza, normalmente, en varias etapas y en la secuencia siguiente:
preencalado, encalado, primera carbonatacion, primera filtracién, segunda carbonatacion y
segunda filtracion.

Las filtraciones se realizan por medio de decantadores, filtros de vacio, filtros de
bujias, filtros prensa, etc.

Como residuos de la primera filtracion se obtienen los llamados fangos de
carbonatacion, que son enviados a grandes piscinas para su desecacién natural, si bien
modernamente se estan utilizando sistemas que producen fangos con suficiente materia
seca que permiten la evacuacién de los mismos en camiones.®

Dado que se estan realizando balances globales preliminares del proceso, se tomara
la etapa de depuracibn como una gran etapa global que contempla todos los pasos
descritos anteriormente.

Por lo tanto, la corriente JO es jugo de remolacha, el cual es una solucién de 16° Brix
con una pureza del 85%. Ademas en el proceso de depuracién del jugo se pierde el 0,1%
de la sacarosa.

La cantidad de sacarosa en JO es:

. 40.343,65 kg sacarosa/h
Caudal masico de sacarosa en JO = 0.999 = 40.384,03 kg/h

Conociendo que es una solucion de 16° Brix y 85% pureza puede determinarse el
caudal total (JO) y el caudal de sélidos.

_ 40.384,03

= T 296.941.43 kg /h
0,16 * 0,85 A3kg/

Sélidos totales JO = 296.941,43 * 0,16 = 47.510,63 kg/h

La cantidad de impurezas en la corriente JO es:

Impurezas J0 = 47.510,63 — 40.384,03 = 7.126,6 kg/h

Y la corriente de agua en JO:
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Agua JO = 249.430,8 kg/h
Entonces, al pasar por el depurador, de la corriente JO se eliminan:
Agua R6 = Agua JO — Agua J1

Agua R6 = 249.430,8 — 232.751,77 = 16.679,03 kg/h

Impurezas R6 = Impurezas J0 — Impurezas J1

Impurezas R6 = 7.126,6 — 3990,05 = 3136,55kg/h

Sacarosa R6 = Sacarosa JO — Sacarosa J1

Sacarosa R6 = 40.384,03 — 40.343,65 = 40,38 kg/h

R6 = 40,38 + 16.679,03 + 3.136,55 = 19.855,96 kg/h

El caudal total de fangos (R6) que se eliminan durante el proceso de depuracion es
19.855,96 kg/h.

El reactivo utilizado para realizar la depuracién del jugo de sacarosa es la cal. Segun
los datos bibliograficos ® consultados, una cifra estimada para el consumo de piedra caliza
es el equivalente al 4% de la masa de la remolacha tratada.

Previamente, para obtener el jugo de remolacha de la corriente JO, se realiza el
proceso de extraccion.

La extraccidbn con agua caliente de la materia soluble contenida en las cosetas
(azlUcares y no azlcares), se realiza por difusién de ésta a través de la pared celular. Se
lleva a cabo en difusores continuos por cuyo interior avanza la coseta empujada por dos
tornillos sinfin inclinados circulando en contracorriente con el agua que, a su paso por dicho
difusor, ir4 extrayendo la sacarosa de la remolacha convirtiéndose en el jugo bruto (JO). Por

el extremo opuesto del difusor se descarga la coseta ya agotada que se denomina pulpa.
[57a]

La corriente de cosetas esta formada por 16,5% sacarosa, 65,62% agua y 17,88%
otros solidos. Durante el proceso de extraccion se pierden 0,6% de sacarosa. Con este dato
puede se puede calcular el caudal total de cosetas (R3).

S R3 = 1038403 _ 40.627,8kg/h
acarosa R3 = 0o0s ~ 10627, g/
_ 206278 _ 246.229,07 kg/h
= 0165 246:22907 kg/

Agua R3 = 246.229,07 x 0,6562 = 161.575,52 kg/h

Otros sélidos R3 = 44.025,76 kg/h
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Una vez que se conoce el caudal total de remolacha tratada es posible estimar la
cantidad de cal necesaria en el proceso de depuracion.

Caudal masico de cal = 4% * R3 = 989.188 kg/m3

La pulpa humeda (R4), que sale del proceso de difusion esta formada por 6% de
sélidos totales (la sacarosa pérdida y el resto de otros sélidos de la remolacha) y 94% de
agua.

Entonces, en R4 se tiene:

Sacarosa R4 = Sacarosa R3 — Sacarosa J0
Sacarosa R4 = 40.627,8 — 40.384,03 = 243,77 kg/h

Otros solidos R4 = Otros sélidos R3 — Otros sélidos |0
Otros sélidos R4 = 44.025,76 — 7.126,6 = 36.899,16 kg/h

La cantidad de solidos totales solamente representa el 6% de esta corriente, el resto
es agua. [

4 36.899,16 + 243,77
- 0,06

= 619.048,83 kg/h

Agua R4 = 619.048,83 x 0.94 = 581.905,9 kg/h

Una vez que se conocen todas las corrientes R3, JO y R4, y sus compaosiciones, es
posible calcular el agua necesaria realizando un balance por componentes:

Agua A3 + Agua R3 = Agua JO0 + Agua R4
Agua A3 + 161.575,52 = 249.430,8 + 581.905,9
Agua A3 = 669.761,18 kg/h

El agua A3 es el agua que debe entrar en contracorriente con las cosetas en el
proceso de difusién para obtener el jugo de remolacha JO.

Para conseguir una buena conservaciéon de la pulpa saliente (R4) de la difusion es
preciso reducir el contenido en agua de la misma hasta que alcance uno del 90% de materia
seca. Esto se logra por los procesos de prensado y secado. La presién es un proceso
mecanico menos costoso que el secado, pero la presién, por condicionamientos
fisicoguimicos, s6lo permite reducir el contenido en agua hasta alcanzar aproximadamente
un 22% de materia seca. Por ello, después del prensado, la pulpa pasa a secaderos
rotativos que, mediante aire caliente, permiten alcanzar el 90% de materia seca. [55]

La pulpa seca (R5) sélo contiene un 10% en peso de agua y sera vendida como
pienso.

Solidos totales en R5 = 36.899,16 + 243,77 = 37.142,93 kg/h
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_37.142,93

= 41.269,92 kg /h
0.9 D2 kg/

Agua en R5 = 41.269,92 — 37.14293 = 4.126,99 kg/h

El agua eliminada en el proceso de prensado y secado (A4) es:
Agua A4 = Agua R4 — Agua R5
Agua A4 = 581.9059 — 4.126,99 = 577.778,91 kg/h

La corriente A4 no se encuentra compuesta completamente por agua pura al contar
con impurezas y sacarosa. Esta misma se podria estimar con una eficiencia de equipo de
prensado.

Previamente al proceso de difusion, la remolacha lavada, a través de las cintas
transportadoras, llega a las tolvas de alimentacién y de éstas pasa a los cortarraices para
ser troceada en tiras, denominadas cosetas, que presentan una gran superficie,
caracteristica necesaria para el siguiente proceso.

Para el lavado de la remolacha, se estima que se utilizaran 4 L de agua por kilo de
remolacha, si bien este dato proviene de la industria de la papa frita, se lo tomara como
estimacion.

Agua de lavado = 4 L/kg remolacha * 246.229,07 kg remolacha/h = 984.916,28 L/h

Diagrama de flujo del proceso

En la Figura 4.5 se observa de forma simplificada el diagrama de flujo de la
planta. Cada corriente se encuentra definida con una letra 'y en la Tabla 4.1 se encuentran
las especificaciones de caudal y composicion de cada corriente, asi como temperatura para
alguna de ellas.
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Tabla 4.1: Especificaciones de cada corriente

Remolacha

Sacarosa - Soélidos -
R1 246.230 Agua 0,165
R2 246.230 Sacarosa - Sélidos - 0.165
Agua
Sacarosa - Soélidos -
R3 246.230 Agua 0,165

R4 619.050 Sacarosa - Agua - 0,06
Solidos
Sacarosa - Agua -
R5 41.270 Sélidos 0,9
R6 19.855 Selealfoa - el 0.16
Solidos

Jugo de remolacha

Sacarosa - Sélidos -

JO 296.941 0,136
Agua

I 277 085 Sacarosa - Sélidos - 0.146
Agua

Al 984.920 Agua 1
A2 984.920 Agua - material organico ~1
A3 669.760 Agua 1
A4 581.910 Agua ~1
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A5 34.150 Agua 1
A6 265.340 Agua 1
A7 970 Agua 1

Composicion:
Corriente Caudal masico (kg/h) Componentes fraccion masica de
EtOH
E1 292.840 Etanol - Agua - 0,065
Levaduras
E3 20.395 Etanol - Agua 0,94
E4 19.424 Etanol - Agua 0,987

C1l = 18.302 kg/h (Caudal de CO,) Este caudal de gas sera llevado a una planta de
tratamiento externa, que no se analizara en este proyecto para poder asi envasarlo.

Al y A2 corresponden al agua de lavado en la etapa inicial del proceso, estos caudales son
iguales y no contribuyen al balance de masa global del proceso. El caudal A2 corresponde a
agua con resto de materia organica luego del lavado y sera utilizado para regar los campos.

Balance general de la planta

En base a los balances en cada etapa y al diagrama de flujo de la planta, se plantea
el balance general para cada componente.

Agua

Los ingresos de agua a la planta se deben a la corriente de remolacha (R1), al agua
de lavado (Al), al agua necesaria para el difusor (A3) y al agua de dilucion (A5). Las salidas
son en el producto (E4), la salida del tanque de lavado (A2), la salida del proceso de
prensado y secado (A4), en la pulpa seca (R5), en los fangos del proceso de depuracion
(R6) y en el fondo de la primera torre de destilacién (A6).

En el balance se tiene:
Entrada — Salida
Entrada = R1 % 0,6562 + A1 + A3 + A5
Salida = E4+0,013 + A2 + A4+ R5%0,1 + R6 0,002 + A6
Entrada = 246.229,07 = 0,6562 + 984.916,28 + 669.761,18 + 34.148,61
Entrada = 1.850.401,58 kg/h

Salida = 19.424 x 0,013 + 984.916,28 + 577.778,91 + 41.269,92 x 0,1 + 19.855,96 * 0,84
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+ 265.343,68
Salida = 1.849.097,38 kg/h
Entrada — Salida = 1.304,2kg/h

La diferencia entre entradas y salidas de agua de la planta son 1.304,2 kg/h lo cual
es menor al 1% que se tiene en las entradas y salidas. Una parte del error puede provenir
de no considerar pérdidas de agua al momento de la fermentacion, ya que hay una corriente
de gas (CO,) que podria arrastrar agua. Otra fuente de error en el andlisis preliminar puede
ser la primera torre de destilaciéon, donde no se contempla la pérdida de etanol por el fondo
de la torre, lo cual generaria que la composicion de etanol sea menor en la salida del tope, y
para compensar, se pierda mas agua por el fondo, de manera que se compensa la pérdida
de etanol y se logra mantener la composicion deseada.

Impurezas

Para realizar los balances preliminares se tomé en cuenta que la remolacha estaba
formada por: agua, sacarosa y otros sélidos (impurezas). De manera que las impurezas
ingresan con la remolacha (R1), y egresan con la pulpa seca (R5) y los fangos (R6).

Entrada — Salida

Entrada = R1x0,1788

Salida = R5 % 0,894 + R6 = 0,158

Entrada = 246.229,07 x 0,1788 = 44.025,76

Salida = 41.269,92 * 0,894 + 19.855,96 * 0,158 = 40.035,71
Entrada — Salida = 44.025,76 — 40.035,71 = 3.990,05 kg/h

La diferencia entre las entradas y las salidas son 3.990,05 kg/h, lo cual es alrededor
del 10% de lo que ingresa en la planta. Luego de pasar por el tanque de difusién, sale por
un lado la pulpa seca (R5) la cual contiene un alto porcentaje de impurezas las cuales no
son solubles. El jugo de remolacha (JO) es tratado en el depurador para obtener el jugo que
se dirige al fermentador (J1). En el depurador se tratan las impurezas que se encuentran en
el jugo en forma de suspension coloidal, de manera que se obtienen los fangos (R6).
Entonces, el restante de impurezas (la diferencia obtenida aqui) son impurezas solubles en
el jugo. Dichas impurezas no se tuvieron en cuenta en el analisis preliminar y es por esto
gue surge esta diferencia entre entradas y salidas, de todas formas, esta corriente deberia
salir del fondo de la primera torre de destilacién junto con el agua.

Sacarosa

La sacarosa entra a la planta con la remolacha (R1) y sale con la pulpa seca (R5) y
los fangos (R6), pero ademéas se consume en los fermentadores para formar el etanol. El
balance de masa es:

Entrada — Salida — Consumo
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Entrada = R1 % 0,165

Salida = R5 * 0,0059 + R6 * 0,00352

Consumo = 40.343,65

Entrada = 246.229,07 * 0,165 = 40.627,8

Salida = 41.269,92 % 0,0059 + 19.855,96 * 0,00352 = 284.15

Consumo = 296 * (136,43 — 1,51) = 39.936,32

Entrada — Salida — Consumo = 40.627,8 — 284,12 — 39.936,32 = 407,36 kg/h

La diferencia entre lo que ingresa y lo que sale mas lo que se consume es 407,36
kag/h, lo cual representa alrededor del 1% de lo que entrd. En el andlisis que se ha hecho
hasta aqui no se tuvo en cuenta que por el fondo de la primera torre podia salir esta
corriente de sacarosa.

Etanol

El etanol se forma en los fermentadores y una parte se pierde con la corriente de
diéxido de carbono y el resto es el producto. Entonces, se tiene que:

Generaciéon — Salida
Generaciéon = 19.364,65
Salida = C1 % 0,0105 + E4 * 0,987
Salida = 18.302,35 * 0,0105 + 19.424 * 0,987 = 19365,14
Generacion — Salida = —0,49 kg/h
La diferencia se debe a errores de redondeo.

Di6xido de carbono

El dioxido de carbono se forma en cantidades estequiométricas con el etanol y luego
se dirige hacia una planta donde sera tratado. El balance es:

Generacion — Salida

Generaciéon = — 44 kg dioxido/ kmol dioxido = 18.522,7 kg/h
— " —18.
eneracion kg et Jkmol et g dioxido/ kmol dioxido 7 kg/

Salida = 18.522,7 kg/h

Generacion — Salida = 18.522,7 — 18.522,7= 0
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Capitulo 5: Diseho de los
Sistemas de Reactores
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Tipo y Configuracion de reactores
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Figura 5.1: Comparacion de tiempo de residencia en distintos sistemas para distintos coeficientes de reciclo(A).[57b]

Para la determinacién del tipo de reactor se encontraron experiencias en las cuales,
mediante mismas condiciones experimentales, se realizaron comparaciones de tiempo de
residencia para distintos sistemas. Como se observa en la Figura 5.1, sistemas
conformados por tanques agitados continuos (en inglés: CFSTR) con un nimero de tanques
mayor a 3 el tiempo de residencia serd menor al presente en sistemas compuestos por
reactores TUB (en inglés: PFR).>™

Ademads, el hecho de tener agitacion en el medio de reaccion facilita la transferencia
de calor por conveccion. Otra buena razén para trabajar con un tanque agitado es el hecho
de que proporciona una condicion homogénea en todo el reactor, dicha condicion es
deseable para reacciones bioldgicas.**

Se puede concluir entonces, en base a la bibliografia consultada, que la mejor
opcion de reactor para llevar a cabo la reaccién es un tanque agitado continuo (TAC) y no
un reactor tubular. Una vez elegido el tipo de reactor, debe realizarse un disefio 6ptimo para
llegar al volumen de reactor requerido. Como criterio de disefio éptimo se tomara aquel
disefio que requiera un menor volumen de reactor, analizando la curva de velocidad de
reaccion. 8

En el Capitulo 2, donde se analiz6 la cinética de la reaccion, se llegé a obtener la
expresion del polinomio que describe la relacién entre la velocidad de reaccién y la
concentracion de la sacarosa. La representacion de dicha funcion junto con los valores
experimentales que ajusta la misma se encuentra representada en la Figura 5.2.
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Figura 5.2. Velocidad de consumo de sacarosa vs. Concentracion de sacarosa

Donde el polinomio que ajusta correctamente, es de la forma:
—ra(Cs) = —0.199 + 0.546 * Cs — 0.019 = Cs? + 3.8 * 10™* * Cs® — 4.37 * 1076 » Cs* + 2.592 + 1078  Cs° — 6.2
* 10711 % Cs®

Para tener una idea gréfica del volumen del posible sistema de reactores es
necesario tener un grafico de 1/-ra, que se encuentra representado en la Figura 5.3.
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Figura 5.3. Curva de 1/-ra vs concentracion

En caso de tomar un solo tanque agitado, el volumen del reactor es semejante al
area sombreada en la Figura 5.4.A. En cambio al trabajar con una serie de tanques, se
pueden seleccionar las concentraciones de salida para lograr un area minima, lo que
conlleva a un menor volumen total de reactor, como se observa en la Figura 5.4.B.
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Figura 5.4A y 5.4B. Comparacion de volimenes. En a) para un solo TAC. En b) para una serie de 4 tanques agitados

Si bien queda clara la diferencia y conveniencia de implementar una serie de
tanques agitados en vez de un sélo tanque con los gréaficos de la Figura 5.4, a continuacion
se demostrara la diferencia en nimeros. Los volimenes que se dan a continuacion fueron
calculados a partir del siguiente balance de masa:

Qs * Cs0 = Qs * CSgq1iqq + [—7a(CSsq1iaa)] * Volumen

Para el caso de trabajar con un solo tanque agitado para el caudal volumétrico de
296,03 m*/h se requiere un volumen de 68500 m®. Mientras que en el caso de implementar
una serie de 4 tanques agitados en serie la suma de los volimenes de los reactores es de
9312 m®.

Habiendo hecho la comparacion entre una serie 0 un solo tanque, se llega a la
conclusién que la mejor opcién para esta cinética es un TAS. Pero la cuestion radica en
preguntarse cuantos TAC en serie serdn necesarios. Con este propdsito se probaran
diferentes configuraciones (2, 3, 4, 5 y 6 tanques en serie), comparandolas y resultando la
mas beneficiosa la que menor volumen total requiera. Los resultados son mostrados en la
Tabla 5.1.
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Tabla 5.1. Volimenes requeridos para distintas series de TAC.

Especificaciones | 2 tac en 3tacen 4 tac en 5 tac en 6 tac en
Serie serie serie serie serie

Caudal [m3/h] 296 296

Volumen [m3]

TAC1 6.596 2.638,4 3.546 5.674,1 3.028,7
TAC 2 8.416 3.135,9 1.939 964,8 1.186,5

IR N N I R

Volumen Total 1.5012 13.922,8 9.312 8.652,6 8.177,7
[m3]

Como primera conclusién de las cifras obtenidas de la comparacién, se puede decir
gue al aumentar el numero de tanques en la serie el volumen total requerido disminuye.
Dicha conclusion es I6gica dado que al aumentar el nimero de tanques, la serie se asemeja
aun mas a un reactor del tipo tubular, siendo igual el volumen que para un TUB cuando el
namero de tanques agitados tienda a infinito. En los nimeros ademas se ve una diferencia
apreciable entre implementar una serie de 3 o 4 tanques.

16000 15612

13922,76
9312
I 8632,554 8177,676
2 3 3 5 6

NUMERO DE TANQUES EN SERIE

:

12000

VOLURMEM TOTALREQUERIDO [MA3]

JEEE B8

Figura 5.5. Comparacion de Volimenes requeridos

En la Figura 5.5 se observa una comparacion grafica entre los volimenes
requeridos. Como se dijo anteriormente hay una clara diferencia entre utilizar 3 y 4 tanques
en la serie habiendo una diferencia de casi 5.000 m* entre los volimenes. Luego el hecho
de agregar un reactor mas a la serie no genera grandes cambios: si se trabaja con un
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tanque mas el volumen total disminuye cerca de 700 m® y si se implementa otro mas s6lo
disminuye en 500 m®. Dicha comparaciéon y en base a los datos obtenidos en industria,
donde se trabajan con series de entre 3 y 4 tanques, se decide trabajar con una serie de 4
tanques.

Las concentraciones de salida de sacarosa se eligieron en funcién de que las areas
de la grafica, y para que los volumenes de los reactores resulten lo mas pequefios.

Tabla 5.2. Concentraciones de sacarosa a la salida de cada reactor

Reactor Concentracién de sacarosa a la salida [g/L]

TAC1
TAC 2
TAC 3

TAC 4

Los volumenes de los reactores se calcularon a partir de los siguientes balances de
masa:

Qs * Cs0 = Qs * CSsatiga tac1 T [~7a(CSsatida tac1)] * Volumen 1
Qs * CSOsalida tac1 = Qs * Cssalida tac2 T [_ra(cssalida tac 2)] * Volumen 2
Qs * CSOsalida tac2 = Qs * Cssalida tac3 T [_ra(cssalida tac 3)] * Volumen 3
Qs * CSOsalida tac3 = Qs * Cssalida taca T [_ra(cssalida tac 4)] * Volumen 4

Se realizaron los célculos de volumen en caso de trabajar con solo 4 reactores, para
el caso donde se trabaje con dos series en paralelo y para 4 series de 4 tanques en
paralelo. Los resultados se encuentran representados en la Tabla 5.3.

Tabla 5.3. Volumenes y caudales para distintas configuraciones de TAS.

4 TAC en serie | 2 series en paralelo | 4 series en paralelo
de 4 tac en serie de 4 tac en serie
Caudal [m®/h] 296,03 148,015 74,00
Volumen reactor 1 [m?] 3.546 1.773 886,51

Volumen reactor 2 [m3] 1.939 969,25 486,63
Volumen reactor 3[m°] 0% 10) 520,17
Volumen reactor 4[m°] 2.787 1.394 696,8

A la hora de determinar qué configuracion es la mas apropiada ya no se puede
tomar como parametro el volumen total de reactores. Sin embargo puede pensarse que al
trabajar con caudales mayores, mayores seran los costos de bombeo. A la vez hay otra
limitacion en el otro extremo de la comparacion: el poner 4 series en paralelo podria implicar
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mayores costos de produccion y mayores costos de control dado que serian mas las
unidades a controlar. En la comparacion se llega entonces a una situacion de compromiso,
donde se ha tomado optar por dos series de tanques actuando en paralelo de forma tal que
se disminuyan los costos de bombeo pero también no incrementar significativamente otros
costos como la instrumentacién y el control.

Para dimensionar los reactores, como se dijo anteriormente, debe tenerse en cuenta
que una parte del volumen sera ocupado por la espuma. Segin bibliografia *°, se calcula
que entre un 30-20% del volumen inicialmente calculado es ocupado por la espuma.

Ante dicha recomendacion, a los volumenes calculados en la Tabla 5.3 se los
aument6 un cierto porcentaje debido al espumado. Dado que en el primer reactor esta la
mayor conversion, se intuye que el espumado sera mayor, entonces se aumenté un 30% su
volumen. Bajo el mismo criterio se afecto el resto de los volumenes (25% para el segundo,
20% para el tercero y el cuarto), en los Gltimos reactores la concentracién es menor y por
ello se considera aumentar menos el volumen.%

Teniendo en cuenta lo dicho anteriormente y las relaciones propuestas por Rushton
para los diametros de impulsor, longitudes de paleta y otras partes del reactor, se llega a las
dimensiones propuestas en la Tabla 5.4.

War

—=l
WeD; =02 C[."DT: 0.33
L/ D=025 Bafles

H,
DyD=0233 Wee/ Dp=0.1
::'.
{ ' Hy/Dr=1 Niimero=4

—t— [ —-

Figura 5.6. Relaciones geométricas para reactores con turbinas Rushton
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Tabla 5.4. Dimensiones finales del reactor [62]

Volumen total 2.300
[m?’]
Diametro del 13,11
tanque [m]
Altura de liquido 13,11
[m]
Diametro de
impulsores [m]
Distancia entre
impulsor y
fondo [m]
Altura de
paletas [m]

Ancho de
paletas [m]

Altura de 17,04 10,90
Tanques [m]
NUmero de
Baffles
Ancho de
Baffles [m]

Reciclado de levaduras

Segun bibliografia el proceso de fermentacion no solo puede optimizarse haciendo el
proceso en forma continua, sino también implementando un reciclado de las levaduras que
se han producido. Cabe destacar que la cinética empleada para el disefio de la planta no
tiene en cuenta la muerte de las levaduras, sin embargo en la practica puede estimarse la
fraccion de levaduras muertas mediante mediciones en linea y andlisis de laboratorio. En
industrias que emplean el mismo tipo de levaduras se reciclan aproximadamente entre el 30
y el 40 % de levaduras producidas. Ademas de las levaduras recicladas, serd necesario
incorporar una cierta cantidad de levaduras fresca al sistema de reactores.

A continuacion se haran los calculos necesarios para estimar el porcentaje de
reciclado de levaduras y la cantidad de levaduras de reposicion. Para ello, se planteara un
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balance de masa en el primer reactor de la serie. Para simplificar los calculos se consideré
el caudal total de 296 m®/h.

Jugo de /%\

Remolacha QJ1, ¥

Reciclado de
levaduras —*  Producto 1° reactor
Qo, X1
QR, ¥R

Figura 5.7 Esquema de corrientes de entrada en el primer reactor

Se plantean entonces el balance para el primer reactor TAC y para el nodo que
surge de la mezcla de las corrientes QJ1y QR

Para el TAC, en estado estacionario:

X1
D=|.lm*|:1—X—]*X1tVT+QR = XR+ Q1+ X]1 - GQo=xX1
m

Y para el nodo:
GoxXo=QR=XR+QJ1=X]1

Donde:

pMm y Xm son parametros brindados por la cinética de la reaccion
Vr: volumen de reaccion; 3.546 m®

X1: concentracién de biomasa a la salida del primer reactor

QR: caudal de reciclo. El mismo sera calculado a partir de lo llamado en el capitulo 3 como
agua de reposicidbn mas el agua que esta contenida en la crema de levaduras reciclada.
Esta ultima dependera de la fraccién de levaduras recicladas.

XR: concentracion de biomasa en la corriente de reciclado.
QJ1: caudal de corriente de jugo de remolacha. 260 m%h
XJ1: concentracion de biomasa en la corriente QJ1.

Qo: caudal que circula por el sistema de reactores: 296 m®h
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Xo: concentracién de biomasa necesaria en la alimentacion del TAC por requerimientos de
la cinética.

Para conocer la concentracién de biomasa a la salida del primer reactor, se tomaron
en cuenta los datos que ayudaron a determinar la cinética de la reaccion. Luego, se llegé a
una funcién que relaciona la concentracién de biomasa con la concentracion de sustrato en
el reactor:

X(Cs)=795—002+*Cs+ 118+ 107 *»Cs® — 203 +107° « Cs® + 415+ 107" » Cs* — 3.26
#1077 « Cs° 4+ 8.83 + 10712 = Cs®

gL,

conch{cs)

Ch

Conecentracion de Biomasa

c2.Cs
Concentracion de Sustrato [g/1]

— Ajuste
» ¢ » Datos experimentales

Figura 5.8. Datos cinéticos ajustados

Por lo tanto, sabiendo que la concentracién de sacarosa a la salida del primer TAC
es de 50.48 g/L: la concentracion de biomasa X1 es igual a 6.39 g/L.

Para resolver dichos balances se supondra una fraccion de reciclado de levaduras,
si se reciclan un 31 % de las levaduras que se obtienen a la salida de la serie de tanques.
Dicho valor puede calcularse a partir de la concentracion de biomasa al final de la serie de
tanques (X=7.9 kg/m®):

m3 kg de levadura
Qo«Xf+031= 296? *7.9 3 +*0.31 = 72417 kg de levadura/h

Sabiendo dicha masa, se puede calcular el agua que es arrastrada por las
levaduras. Algunos informes sugieren que por cada 0.84 kg de levadura se arrastran 5 kg
de agua, en este caso se arrastrardn 4311 kg de agua por lo que el caudal de reciclado
sera:
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QR = caudal de reposicion + caudal de agua arrastrada

QR =279+431=3221m3/h

La concentracion de biomasa en el corriente de reciclado puede calcularse entonces
facilmente como:

YR — masa de levadura reciclada 72417 kg/h
- QR T 32.21m3/h

= 22.48 kg/m3

Si se resuelve el sistema de ecuacién que componen el balance del TAC y la
ecuacion del nodo podrian obtenerse la concentracion de levaduras en el jugo de
remolachas necesaria y a su vez la concentracion de biomasa a la salida del TAC y
comparar de esa forma si este porcentaje de reciclado es 6ptimo.

Los resultados de la resolucion de dicho sistema de ecuaciones es:

X711 = 0.013 9

J1=0. m3
k

X1 = 62062
m3

Este valor en la concentracion X1 proporciona un error relativo del 3%, lo cual se
considera aceptable y que sera luego corregido en un trabajo de ingenieria de detalle.

Sistema de Agitacion

En el reactor se debe contar con un sistema de agitacion con el propésito de
mantener la temperatura y la concentracion constante en todo el volumen de reaccion, asi
como la concentracién de biomasa, nutrientes y productos. La agitacién entrega energia al
medio de reaccién a medida que la potencia entregada por el agitador se trasmite al fluido,
una parte se transforma en calor.”*"!

A partir de la informacion recopilada se encontré que el mejor sistema de agitacion,
gue favorece un elevado coeficiente de transferencia de masa, era un arreglo conformado
por turbinas Rushton con un sistema de baffles. !
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Calculo del consumo de potencia (P)

El consumo de potencia de un fluido durante el proceso de agitacion no es mas que

la disipacion de la energia mecénica proveniente del impelente en el fluido por medio de la
friccion entre las capas del fluido. 2

P = Potencia consumida (J/s = W)

Po = Numerode potencia f(Re,Fr y geometria agitador)
n; = Numero de turbinas en el mismo eje

p =Densidad del fluido (Kg/m?3)

N = velocidad agitador (s?)

D = Diametro agitador (m)

P=mn;xPoxpxN3+D> (2)

Se considera que el nimero de turbinas en el eje de cada reactor es nj=4, la
densidad del fluido se considera como la densidad de la solucién a la salida del reactor por
la hipétesis de mezclado perfecto en cada TAC. !

NUmero de Potencia

102

------------------------------

¢ Turbulent

10

P Ni K} Diﬁ

[

Figura 5.9.NUmero de potencia vs nimero de Reynolds

El numero de potencia (Po 0 Np) se estimé a partir de una correlacion que tiene en
cuenta los factores geométricos propuesta por Rushton y colaboradores. Se tiene en cuenta
gue se trabaja en régimen turbulento donde el valor de Re no afecta el valor del nimero de
potencia y su valor depende de las variables geométricas del sistema de agitacion. El
numero de Fr tampoco sera relevante en el Po debido a la presencia de placas deflectoras

Y En la Figura 5.9 puede verse que para dichas condiciones el Np para un sistema de
turbinas Rushton es de 5.

Densidad

77



Para el calculo de la densidad se utilizé el caudal masico de cada componente de la
fase liquida en la corriente de salida, y esos datos se introdujeron en el simulador UNISIM
considerando un paquete termodinamico NRTL.

El caudal masico de cada componente se calculé con el caudal de salida del
fermentador y la concentracion dentro de cada tanque (asumiendo que la concentracion en
el tanque es igual a la concentracion de la corriente de salida por hip6tesis de mezclado
perfecto).

A partir de los datos de la concentracion de sacarosa a la salida de cada reactor
brindados en la Tabla 5.2 y con el caudal que circula por cada serie de reactores (148,015
m°/h) se obtuvo la masa de sacarosa en cada corriente de salida. Luego la concentracion
de etanol se calcul6 a partir del Yy sabiendo que Po=0; S0=136,43.

El caudal de agua de la corriente de salida de cada reactor fue calculado a partir de
los balances de masa de la planta en el Capitulo IV. El caudal de agua sera el mismo a la
salida de cada tanque ya que no forma parte de la reacciéon. Ademas segun bibliografia,
para un disefio preliminar no se considera una variacién en el caudal volumétrico

Finalmente en la Tabla 5.5 se muestra el caudal de cada componente en la corriente
de salida y la densidad estimada para dicha corriente. Se debe resaltar que no se tuvo en
cuenta la influencia de las levaduras en la densidad calculada, aproximacién que se tomo
como cierta debido al inferior caudal de levaduras en comparacion con los demas
componentes.

Tabla 5.5. Caudales de salida y densidades para cada reactor

N° Reactor TAC 1 TAC 2 TAC 3 TAC 4

Caudal sacarosa 7.472.68 2.499,97 1.036,11 223,50
(Kg/h)

Caudal etanol 6.106,50 8.492.98 9.195,58 9.585,45
(Kg/h)

Caudal agua (Kg/h) 134.094,84

P :(Ege/”nfé‘)’ad 1.022 1.005 1.000 997.5

Velocidad del agitador

Para calcular la velocidad del agitador de los reactores es necesario realizar un
escalado a partir del utilizado en el reporte de cinética. En el mismo se emplea un reactor de
10 L con una velocidad de 150 RPM. El escalado se hara a partir de igual relacion de
Potencia por unidad de volumen, para lo cual es necesario conocer el didmetro del
impulsor.*%

(msD iz)srnall (msD 2)larg»‘a
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Dado que dicho dato no es aportado por los autores, se estima dicho valor a partir
de las relaciones presentadas en la Figura 5.6. Por lo tanto, dicho valor resulta:

Di escala laboratorio = 0.077 m
Luego para calcular vueltas, por ejemplo para el primer TAC:

2
0.07773 »
@ract = 150 RPM # [4 33] = 10.22 RPM = 0.34 s

De la misma manera fueron calculadas las velocidades para el resto de los TAC.
Los resultados se muestran en la Tabla 5.6.

Tabla 5.6. Velocidad de agitacién para cada reactor de la serie

ci | Tace | Tacs | Taca

1022 oo 1 1077

Consumo de Potencia

En la Tabla 5.7 se presentan los resultados para la potencia consumida por el
sistema de agitacion en cada tanque.

Tabla 5.7: Potencia consumida (KW) para cada reactor obtenidas

TAC1 TAC 2 TAC 3 TAC 4

P = Potencia
consumida 611.4 330.4
(Kw)

Diseno térmico

En el capitulo 2 se calcul6 el calor liberado por mol formado de etanol, el cual es
43,6 kJ/ mol etanol, y sabiendo la cantidad de etanol formado en cada tanque, puede
conocerse el calor de reaccion desprendido.

Con el rendimiento (Y,s=0,48 g EtOH/g sacarosa), la concentracion de salida de
cada tanque (en Tabla 5.2) y el caudal (Q= 148 m? h), puede calcularse la produccion de
etanol de cada tanque:

Tanque 1

A la salida se tiene una concentracion de 50,48 g/L de sacarosa, S,= 136,43 g/L y
P,= 0. Por lo tanto:

0,48= P1/ (136,64-50,48)
P1= 41,256 g/L (o kg/m?)
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La produccién en el tanque 1 es P1*Q= 6107,95 kg EtOH/h y el calor liberado por la
reaccion (teniendo en cuenta que el peso molecular del etanol es 46 gr/mol):

Qreaccion1l = 6.107,95 kg EtOH/h * —43,6 k] /mol EtOH *1/(46 gr/mol) * 1.000 gr/kg
* 1 h/3.600 seg
Q reacciéon1 = —-1.608kJ /s = —1.608 kW

Tanque 2

El efluente del tanque tiene una concentracion de 16,89 g/L de sacarosa. Entonces:

0,48= P2/ (136,64-16,89)
P2= 57,48 g/L (o kg/m®)

La corriente de etanol a la salida es P2*Q= 8.509,91 kg EtOH/h, restando lo
generado anteriormente, sale lo que produjo en el tanque 2, es decir 2.401,96 kg EtOH/h. El
calor generado por reaccion, se calcula igual que antes:

Qreaccion 2 = 2.401,96 kg EtOH/h * —43,6 k] /mol EtOH *1/(46 gr/mol) = 1.000 gr/kg
* 1 h/ 3.600 seg

Q reacciéon 2 = —632,4kJ/s = —632,4 kW

Tanque 3

Repitiendo el procedimiento, la salida del tanque 3 es de 7 g de sacarosall.
Entonces:

0,48= P3/(136,64-7)
P3=62,23 g et/L (0 kg/m°)

P3*Q= 9.212,74 kg EtOH/h, lo generado en este tanque fue: 702,83 kg EtOH/h, y el
calor:

Q reaccion3 = 702,83 kg EtOH/h * —43,6 k] /mol EtOH *1/(46 gr/mol) * 1.000 gr/kg
* 1 h/3.600 seg

Q reaccion 3 = —185,04 kj /s = —185,04 kW

Tanque 4

La salida del tanque 4 es 1,51 g de sacarosa /L.

0,48= P4/(136,64-1,51)
P4=64,86g et/ L

P4*Q= 9.602,88 kg EtOH/h, lo generado en este tanque fue: 390,14 kg EtOH/h, y el
calor:
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Q reaccion4 = 390,14 kg EtOH/h * —43,6 k] /mol EtOH * 1/(46 gr/mol) * 1.000 gr/kg
* 1 h/3.600 seg

Q reacciéon 4 = —102,72 kJ /s = —102,72 kW

Ademas se debe tener en cuenta que los tanques estan agitados, por lo que se
tomara que el calor disipado por las turbinas de la potencia consumida, debido a que la
energia se transforma en calor. Los calores en cada reactor son:

Q reactor i = Q agitaciéon i + Q reaccion i
Q reactor 1= 611 kW + 1.608 kW= 2.219 kW
Q reactor 2= 330 kW + 632 kW= 962 kW
Q reactor 3= 175 kW + 185 kW= 360 kW
Q reactor 4= 472 KW + 102 kW= 574 kW

Donde Q reactor es el calor que se debe remover para mantener las condiciones
isotérmicas en cada fermentador (28°C).

Para remover este calor, se utilizard un serpentin (como se muestra en la Figura
5.10) a través del cual circulard el agua de enfriamiento que estara a 18 °C temperatura
proveniente de la torre de enfriamiento de agua. Se estima que la temperatura a la que sale
el agua de la torre de enfriamiento es la de bulbo hiumedo méas 5°C. Para calcular la
temperatura de bulbo himedo, se buscaron la temperatura media anual de la zona y la
humedad relativa media anual, las cuales son 15,2°C y 58,6% *®, respectivamente. Como la
planta opera 240 dias, y principalmente en invierno, se toman en cuenta las peores
condiciones que se dan en verano para el disefio aun cuando no ocurran. Con dicha
temperatura y humedad, se utiliz6 un diagrama psicrométrico y se encontré la temperatura
de bulbo hiumedo que resulté 13°C.
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Figura 5.10: Esquema de intercambio de calor en el reactor.
La ecuacion de disefio para el intercambio de calor es:
Q intercambiado = A intercambio * Ud * DTML

Donde A intercambio es el area disponible para la transferencia de calor, Ud es el
coeficiente global de transferencia de calor y DTML es la diferencia media logaritmica de
temperaturas entre el fluido que va por el serpentin y el fermentador.

Como se desea mantener los tanques en condiciones isotérmicas a 28 °C, el Q
intercambiado sera igual al Q reactor. El coeficiente de transferencia global (Ud) se toma de
la Tabla 8 del libro de Kern (para fluidos acuosos) igual a 596 W/ m? °C *"] este valor tiene
en cuenta un factor de obstruccion de 0,003. Suponiendo que la temperatura de agua de
enfriamiento sale del serpentin a 25 °C, la DTML queda:
(28 — 18) _(ig 25) _ 5 81°C

DMTL = 7
n(zg=23)

Para el primer reactor, el calor a intercambiar es 2.219.000 W, por lo que el area de
intercambio necesaria es:

2219000
5,81%596

A intercambio 1= = 640m?

El caudal necesario de agua sale de:
Q =mx*cp*AT

Donde Q es el calor a intercambiar, m es el caudal de agua en kg/s, cp es la
capacidad calorifica del agua (4,186 kJ/ kg °C) y ATes la diferencia de temperatura entre la
entrada y la salida del serpentin. Para el primer intercambiador, el caudal necesario es:

2.219kJ/seg = m1 * 4,186 kJ/ kg °C = (25°C — 18°C)
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ml =7573 kg/seg

Para el segundo fermentador, se repite el mismo procedimiento y con la misma
temperatura de salida de agua, y se obtiene:

962000

= = 277,81m?
5,81x596

A intercambio 2=

Y el agua necesaria:

B 962
4,186 * (25 — 18)

m2 = 32,83 kg/seg

Para el tercer tanque:

360000
5,81%596

A intercambio 3= = 103,96m?

Y el agua necesaria:

360
= = 1
M3 = 86+ (25 —18)  L008Kkg/seg

Finalmente, para el tanque cuatro:

574000

= 165,76m?
596+%5,81

A intercambio 4=

Y el agua de enfriamiento:

B 574
4,186 * (25 — 18)

m4 = 15,59 kg/seg
Longitud y vueltas del serpentin

A continuacion se calcula la longitud y el namero de vueltas de los serpentines a
través de los cuales circula el fluido refrigerante.

Tanque 1

En primer lugar, se tom6 como referencia que la velocidad recomendada para agua
es 1,5 m/s. En base a esto se aproximé el diametro del tubo:

Q = velocidad * Area
Q = velocidad = * di?/4

Sabiendo que el caudal de agua refrigerante es 75,73 kg/s y tomando como
densidad 1.000 kg/m?, sale que el diametro interno debe ser 0,2535 m (0 9,98 plg).
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Utilizando la tabla 11 del libro de Kern ! se toma un tubo de acero de 10 plg de
diametro nominal schedule 40. El diametro externo es 10,75 plg (0.27305 m) y el interno,
10,02 plg. El tubo tiene una superficie externa por pie lineal de 2,814 ft?/ft.

En el primer tanque se necesita un area de intercambio de 640 m?® (6.888,9 ft°). La
longitud del serpentin entonces puede calcularse de la siguiente manera:

Longitud = Area/ (m * de)
Longitud = 640/(m * 0.27305) = 746 m

Para calcular el numero de vueltas, primero se debe conocer el area de
transferencia por vuelta. Para esto, se aproxima que el didmetro de la vuelta del serpentin
es aproximadamente 0.6 veces el diametro del tanque (43 ft). Entonces:

Area de transferencia por vuelta
=1 * diametro de la vuelta *» superficie externa por pie lineal

Area de transferencia por vuelta = m * 0,6 * 43 ft/vuelta = 2,814 ft?/ft
Area de transferencia por vuelta = 228,08 ft? /vuelta

Finalmente, el nUmero de vueltas del serpentin sale de dividir el area necesaria por
el &rea de transferencia por vuelta:

N vueltas = Area/Area de transferencia por vuelta
N vueltas = 6.888,9 ft?/228,08 ft? /vueltas = 30,2 vueltas

Tanque 2

Siguiendo el mismo criterio que antes, se necesita un diametro de aproximadamente
0,1669 m (6,57 plg). De la tabla del libro de Kern, se escogié un tubo de 6 plg de diametro
nominal schedule 40.

di= 6,065 plg
de= 6,625 plg (0,168 m)
Superficie exterior por pie lineal= 1,734 ft?/ft
Area de intercambio= 277,81 m? (2.990 ft%)
Diametro de tanque= 35,2 ft
Conociendo el area necesaria para el intercambio, la longitud es:
Longitud = 277,81 /m+ 0,168 =526 m
Y el area de transferencia por vuelta:

Area de transferencia por vuelta = m * 0,6 * 35,2 ft/vuelta * 1,734 ft?/ft
= 115,05 ft? /vuelta
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Numero de vueltas = 2990 ft?/115,05 ft? /vuelta = 25,99 vueltas = 26 vueltas

Tanque 3

Siguiendo con el mismo razonamiento, con el caudal y la velocidad el diametro
aproximado es 0,09498 m (3,11 plg). Se toma un tubo de 3 plg de didmetro nominal.

di= 3,068 plg

de= 3,5 plg (0,0889 m)

Superficie exterior por pie lineal= 0,917 ft?/ft
Area de intercambio= 103,96 m? (1.119 ft?)
Diametro de tanque= 28,6 ft

Longitud = 103,96/m * 0,0889 = 372,2m

Area de transferencia por vuelta =  * 0,6 * 28,6 ft/ vuelta * 0,917 ft?/ft
= 49,43 ft? /vuelta

Numero de vueltas = 1119 ft? /49,43 ft? /vuelta = 22,63 vueltas

Tanque 4

Repitiendo una vez mas el procedimiento. La primer estimacién del diametro es
0,115 m (4,52 plg). Del Kern se elige un tubo de 4 plg de diametro nominal schedule 40.

di= 4,026 plg

de=4,5plg (0,1143 m)

Superficie exterior por pie lineal= 1,178 ft?/ft

Area de intercambio= 165,76 m? (1.784 ft?)

Didametro del tanque= 39,69 ft

Longitud = 165,76/ m+0,1143 = 461,6 m

Area de transferencia por vuelta = m = 0,6 * 39,69 * 1,178 = 88,13 ft?/vuelta
Numero de vueltas = 1784/88,13 = 20,24 vueltas

En la Tabla 5.8 se encuentra un resumen de estos requisitos.

Tabla 5.8: Requisitos de intercambiador de calor.
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Caudal de fluido
refrigerante
[kg/s]

Area
intercambio de
calor [m?]

Longitud del
serpentin [m]

Diametro del
serpentin
nominal [plg]

NUmero de
vueltas

Sistemas de control

El mantenimiento de las éptimas condiciones de formacion de producto en el
ambiente de un bioreactor requiere control y medicion de algunos parametros. Dentro de
estos parametros se encuentran la presion, temperatura, pH, consumo de energia del
agitador, nivel de espuma, caudales de gas y liquido, nivel de liquido, viscosidad y turbidez.

Sin embargo, es necesario la realizaciébn de un balance entre los beneficios de
control y el incremento significativo de probabilidad de contaminaciéon. Para esto los
instrumentos empleados deben encontrarse esterilizados preferentemente con vapor y
deben poder soportar temperaturas elevadas (121°C) en presencia de una alta humedad
(100%). Esterilizacion quimica puede ser implementada en instrumentos sensibles a la
temperatura pero es menos recomendable. Debido a que los procesos de fermentacion
requieren mucho tiempo existe la posibilidad de preocuparse por el hecho del cambio de
muestras y el rendimiento de la misma. Para este caso se proponen los sistemas de control
de la Tabla 5.9. %

Tabla 5.9. Sistemas de control en reactores

Variables a Variables manipuladas

Formas de control
controlar para el control

Se propone realizar la medicion de la

_ presion en los reactores. En caso de ser
Presion de excesiva la presion, actuaria una valvula
: : . Caudal de CO»
reactor ubicada en la salida de la corriente
gaseosa. El control, seria mediante un
lazo de control simple.
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Temperatura

Concentracion
de Etanol

Nivel de
espuma y nivel
de liquido

Viscosidad y
Densidad

Se propone realizar una medicion de la
temperatura del reactor y para controlar
dicha variable, manipular el caudal de
agua que ingresa al sistema de
intercambio de calor.

Se debe realizar una medicién del pH del
medio de reaccion; el mismo sera
controlado manipulando una véalvula que
permita el ingreso de acido y una que
permita el ingreso de jugo de remolacha
(que posee un pH basico).

Dado que seria complicado medir la
concentracion de Etanol en linea, es
preferible medir la misma inferencialmente
e, midiendo la presion parcial de CO, y
con ello tener una estimacion de la
concentracion de Etanol. Ante la
necesidad de controlar, se deben
manipular tanto el caudal de jugo como el
de solucién de levaduras.

Se propone medir el nivel de espuma y
liguido. Para controlarlos se podra
manipular el caudal de salida de los
fermentadores.

Se propone realizar una medicién off line,
es decir, tomar una muestra de la salida
de los fermentadores periédicamente. De
esta forma, se tiene un seguimiento sobre
las levaduras (crecimiento, muerte, otros
microorganismos presentes)

Caudal de agua de
enfriamiento.

Corriente de acido y
corriente de jugo de
remolacha.

Caudal de jugo y caudal de

levaduras

Caudal de salida de los
fermentadores

El pH y la temperatura del reactor deben ser controlados para que las levaduras se
encuentren en niveles optimos de produccion. El caudal de gas debe medirse para poder
controlar la produccion de etanol a través de la manipulacion del caudal de azucares de
entrada. El nivel del tanque debe mantenerse constante para mantener las condiciones de
disefio y se encontrara relacionada con el caudal de salida del fermentador.

Para la verificacion de que se mantienen las condiciones de disefio del régimen es
posible la medicién de las vueltas que realiza el agitador con un tacometro. Mientras que
este se encuentre a la velocidad de disefio el régimen se mantiene turbulento.

Re = p = N * Dagitador?/ u

Si el valor de N disminuye del previsto para cada reactor entonces se corre el riesgo
de que el régimen deje de ser turbulento.
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Capitulo 6: Diseno del
Sistema de Separacion
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Solvente extractor

La destilacion extractiva se ha estudiado y aplicado en la deshidratacion y
recuperacion completa del etanol. La ventaja que presenta esta técnica respecto de la
destilacion azeotrépica, utilizada por mucho tiempo, radica en que el etanol obtenido no
contiene trazas del agente de separacion, lo que amplia su utilidad a productos alimenticios
y farmacéuticos. Ademads, las caracteristicas del agente de separacion hacen que su
busqueda sea menos dispendiosa y restringida que en el caso de la destilacion azeotrépica.
Una gran variedad de solventes que modifican la forma de la curva del equilibrio liquido-
vapor y eliminan el aze6tropo han sido evaluados, entre los cuales se encuentran algunos
glicoles, aminas, fenoles hidrofébicos, parafinas, tiofenos y otros (Lee, 1985).

El solvente altera de manera conveniente las volatilidades relativas de los
componentes de la mezcla, por tal razon debe tener baja volatilidad, para asegurar su
permanencia en la fase liquida; ademas, garantizar el contacto con la mezcla a lo largo de
toda la columna debe tener un punto de ebullicion superior al de los componentes a separar
y se debe adicionar en una de las etapas cercanas al condensador por encima de la etapa
de mezcla azeotrépica.*”

En el presente trabajo, el solvente elegido fue la glicerina ya que responde a las
caracteristicas necesarias para llevar a cabo la separacion. El punto de autoigniciéon es de
370°C 89 valor que se encuentra lejano en el rango de trabajo.

En contraste, se planted la resolucién del sistema con etilenglicol como solvente.
Diseno de torres ideales

Para el disefio de las torres se utilizé el software UniSim Design Suite 390.1
definiendo el mismo paquete termodinamico planteado en capitulos anteriores (General
NTRL). Luego, se armé el esquema que puede observarse en la Figura 6.1 el cual se
detalla a continuacion.
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F377: Solvente recirculado

s1
2] ] D2 D3
Tere N1 Torre N°2 Torre N°3
—.@—’ 3 g e - -
Rk - » .
AzAlimentacion o § g E 3
Proveniente 4 5 T 8 8
1 o % o s
del fermentador < = S8
3
F1 2

Figura 6.1: Esquema del sistema de separacion.

En el disefio de la primera torre se plante6 como objetivo el alcanzar lo mas cercano
en el destilado la composicién azeotrépica '”. Debe sefialarse que una primera instancia se
implementd un sistema que no incluia un intercambiador de calor a la entrada de la primera
torre y que luego de la convergencia del mismo fue agregado para mayor aprovechamiento
del calor en el sistema. Tomando los datos presentes en la Tabla 6.1 fue posible que el

sistema converja.

Tabla 6.1: Datos pertenecientes a la configuracion de la 1% Torre.

Corriente: A= Alimentacion

Temperatura (°C) 34,43
Presién (kPa) 101,3
Flujo Masico (kg/h) 287.808
Composicion(%P/P)

Etanol 6,66 %
Sacarosa 0,15 %
Agua 93,19 %
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Torre N°1 - Columna Azeotrépica

N° de etapas (sin contar condensador ni

reboiler) 30
Entradas de corrientes A = Etapa 23
P reboiler (kPa) 101,3

P condensador (kPa) 101,3

Relacion de Reflujo, composicion de etanol

Variables controlantes . .
en corriente de destilado

Relacion de Reflujo 33

Composicién de etanol en destilado (Frac. 0,94
masica)

La segunda torre fue disefiada con el objetivo de alcanzar las especificaciones del
producto utilizando glicerina como solvente. Esta torre cuenta con dos entradas siendo las
mismas el destilado proveniente de la primera torre y la alimentacion del solvente. En esta
torre se utilizaron los datos de la Tabla 6.2 para alcanzar los requerimientos de composicion
en el producto. Para la resolucién del sistema se supuso una entrada de solvente puro en
una primera instancia y luego se reemplazé por la composicion obtenida como resultado del
reciclo planteado.

Tabla 6.2: Datos pertenecientes a la configuracion de la 2 Torre

Torre N°2 - Columna Extractiva

N° de etapas (sin contar condensador ni

reboiler) 30
Entradas de corrientes S1 = Etapa 2; D1= Etapa 29
P reboiler (kPa) 101,3
P condensador (kPa) 101,3

Relacion de Reflujo, composicion de etanol

Variables controlantes . )
en corriente de destilado

Relacion de Reflujo 2

Composicion de etanol en corriente de

destilado (Frac. volumétrica) 0.99
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Corriente: S1=Solvente

Temperatura(°C) 32,78
Presion (kPa) 101,3
Caudal Masico (kg/h) 15.000
Composicion inicial: fraccion masica de 1
Glicerina

La tercera torre fue disefiada con el objetivo de recuperar el solvente extractor. Por
lo cual, dicha torre se construy6 utilizando como entrada el fondo de la segunda torre. Como
la temperatura de degradacion de la glicerina es 290 °C ¥ si se trabaja a 101,3 kPa, se
alcanza dicha temperatura. Es por eso, que se decidié bajar la presion a la que opera la
torre hasta 10 kPa, de manera que la temperatura a la que llega el producto de fondo es
213,9 °C. Se tomaron los datos presentes en la Tabla 6.3 para una convergencia del

sistema.

Tabla 6.3: Datos pertenecientes a la configuracion de la 3 Torre.

Torre N°3 - Columna de recuperacion del Solvente extractor

N° de etapas (sin contar condensador ni 10
reboiler)
Entradas de corrientes F2 = Etapa 10
P reboiler (kPa) 10
P condensador (kPa) 10

. Relacion de Reflujo, corriente de agua en el
Variables controlantes

destilado
Relacion de Reflujo 1
Flujo de destilado (kg/h) 992

Luego de este sistema la corriente de fondo (F3) se recircula. Eliminando la
condicion inicial de composicion de solvente extractor en la entrada de la segunda torre, la
composicion de la corriente de salida de F3 queda como se muestra en la Tabla 6.4.

Tabla 6.4: composicion de corriente de salida de mezclador.

Composicion masica de corriente de Solvente S1

Agua 0,0002

Glicerina 0,9998




En la Figura 6.2 se muestra en un esquema simplificado los resultados obtenidos
para cuando se define el sistema de destilacién tal como se ha mencionado anteriormente.

s1

101,3 kPa 15002 kg/h
Glicerina 99,98%
32,78°C
W Bomba
10 kPa 397,6 W
Q condesador
Q condesador 13800 KW
22500 kw
P=101,3 kPa
78,13°C (1 _
s278eC > N D2 7812°C
! D1 i 19384 kg/h
20375 kg/h EtOH=98.75%
EtOH=94% P=101,3 kPa
333°C [ 0 | peess gl 29 | BRZ2
28°C ] 30 3
287808 Kg/h
EtOH=6,66 % & Lz
267432 kg/h 15994 kg/h
Agua 99,8% Glicerina 93,8 %
Q reboiler 9%/%9°C Qreboiler  159,6°C
2139°C 43860 kw 15330 kW

10

Q rebéiler
1850 kw

P=10 kPa

RR=1

Q condensador
1314 kw

D3

992 kg/h
Agua 98,75%

F3

15002 kg/h
Glicerina 99,98%
213,9°C

Figura 6.2: Esquema simplificado de torres utilizadas para el proceso de destilacion. Las composiciones estan expresadas en
fraccion masica. Con RR: relacion de reflujo molar.

Cambio de solvente extractor

Se realizar4d también un analisis similar al anterior utilizando etilenglicol como
solvente extractor para verificar cual de los dos es el mejor para llevar a cabo la separacién

del producto.

Para este caso, el esquema utilizado fue el que se muestra en la Figura 6.3.

F3"": Solvente recirculado

SR: Solvente de
reposicion

-

S1

Torre N°1

\ 4

Torre N°2

A:Alimentacion 5;
A

Proveniente
del fermentador

Columna
Azeotrépica

Columna
Extractora

A\

Torre N°3

Columna

Recuperadora

Figura 6.3: Esquema del sistema de separacion.



Al igual que para el caso en que se utiliz6 glicerina, en la torre 1 se trato de llegar lo
mas cerca posible a la composicion azeotrépica. Se tomaron los datos de la Tabla 6.5 para
la convergencia del sistema.

Tabla 6.5: Datos pertenecientes a la configuracion de la 1* Torre.

Corriente: A= Alimentacién

Temperatura (°C) 43,41
Presion (kPa) 101,3
Flujo Masico (kg/h) 287.808
Composicion(%P/P)
Etanol 6,66 %
Sacarosa 0,15 %
Agua 93,19 %
N° de etapas (sin contar condensador ni 30
reboiler)
Entradas de corrientes A = Etapa 23
P reboiler (kPa) 101,3
P condensador (kPa) 101,3

Relacion de Reflujo, composicion de etanol

Variables controlantes . )
en corriente de destilado

Relacion de Reflujo 3,3
Composicién de etanol en destilado (Frac. 0,94
masica)

De la misma manera que en el sistema con glicerina, la segunda torre fue disefiada
con el objetivo de alcanzar las especificaciones del producto utilizando etilenglicol como
solvente. Esta torre cuenta con dos entradas siendo las mismas el destilado proveniente de
la primer torre y la alimentacion del solvente. En esta torre se utilizaron los datos de la Tabla
6.6 para alcanzar los requerimientos de composicion en el producto. Para la resolucién del
sistema se supuso una entrada de solvente puro en una primera instancia y luego se
reemplazé por la composicion obtenida como resultado del reciclo planteado.
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Tabla 6.6: Datos pertenecientes a la configuracion de la 2 Torre

Torre N°2 - Columna Extractiva

N° de etapas (sin contar condensador ni
reboiler)

30

Entradas de corrientes

S1 = Etapa 3; D1= Etapa 22

P reboiler (kPa)

101,3

P condensador (kPa)

101,3

Variables controlantes

Relacion de Reflujo, composicion de etanol
en corriente de destilado

Relacion de Reflujo

3,2

Composicién de etanol en corriente de
destilado (Frac. volumétrica)

Corriente: S1=Solvente

Temperatura (°C) 78
Presién (kPa) 101,3
Caudal Masico (kg/h) 50.000
Composicidn inicial: fraccion masica de 1
Etilenglicol

Al igual que antes, la tercera torre esta destinada a la recuperaciéon del etilenglicol
para reponer la menor cantidad posible. La alimentaciéon a esta torre es el fondo de la
segunda. Para la convergencia del sistema se utilizaron los datos de la Tabla 6.7.



Tabla 6.7: Datos pertenecientes a la configuracion de la 3* Torre.

Torre N°3 - Columna de recuperacién del Solvente extractor

N° de etapas (sin contar condensador ni

reboiler) 20
Entradas de corrientes F2 = Etapa 20
P reboiler (kPa) 101,3

P condensador (kPa) 101,3

Relacion de Reflujo, composicion de etanol

Variables controlantes . .
en corriente de destilado

Relacion de Reflujo 1

Composicioén de etilenglicol en corriente de

fondo (Frac. méasica) 0,9991

Luego de este sistema, la corriente de fondo (F3) llega a un mezclador donde es
alimentado por la corriente de solvente recirculado y una corriente de reposicién de solvente
puro, esto es necesario debido a que en el proceso se pierden alrededor de 6 kg/h y puede
hacer al sistema inestable. En el caso de la glicerina, no se perdia practicamente solvente,
por lo que no fue necesario agregar esta corriente. Con los datos de la Tabla 6.7 y la
corriente de solvente puro, puede conocerse la composicion de la corriente S1, la cual se
muestra en la Tabla 6.8.

Tabla 6.8: composicion de corriente de salida de mezclador.

Composicion masica de corriente de Solvente S1

Agua 0,0009

Etilenglicol 0,9991

En la Figura 6.4, se muestra al igual que en el caso de la glicerina un esquema
simplificado con las corrientes y los calores.
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Solvente reposicion
6kg/h

Q condensador
-1231 kW

Q condesador

Q condesador

—_— P=1atm 19310 kW
=1 atm 22490 kW P=1atm
78,12°C
5 78,13°C D3
78°C Bl o = s1 | 3 D2 984 kg/h
o 19384 kg/h Agua =99,5%
20364 kg/h 50000Kg/h EtOH=98.75% W0C
EtOH= 94% RR =3,2 REL
. 22
i~ 43,41°C 5 RR= 3,3 ol -
148,1°C
28°C 30 ]
287808 Kg/h
EtOH=6,66 % B k2
’ 267444 kg/hr
Agua=99,8% F3
. 107 °C : 49994 kg/h
Qreboiler  99%°°C Qreboiler EGlicol=99,91%
40820 kw 22340 kw

192,8°C

Figura 6.4: Esquema simplificado de torres utilizadas para el proceso de destilacion con etilenglicol. Las composiciones estan
expresadas en fraccién masica. Con RR: relacién de reflujo molar.

Comparacion

En la Tabla 6.9, se muestran los calores a intercambiar en total en los reboilers y en
los condensadores para cada caso, también se compara la cantidad de solvente a utilizar.

Tabla 6.9: comparacioén de solventes.

0 condensadores Caudal de solvente

Solvente extractor Q reboilers (kW) (kW) extractor necesario
(kg/h)

Ademas de la comparacion realizada en la Tabla 6.9, se debe tener en cuenta que
para el caso de la glicerina, la torre de recuperacién de solvente consta de 10 etapas,
mientras que para el caso de etilenglicol es de 20.

Es importante considerar que la glicerina es un subproducto de la industria del
biodiesel por lo que su precio de venta es relativamente bajo en Argentina. Sumado al
hecho de que consume menos energia y caudal, resulta la opcibn méas viable
econOmicamente.

Otro aspecto a considerar es que el etilenglicol es toxico a diferencia de la glicerina
qgue no lo es.

Diseno definitivo

De la comparacion realizada anteriormente, se decidié optar por el sistema que
utiliza glicerina como solvente extractor.
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En la Tabla 6.10, se muestran las composiciones, temperaturas, presiones y
caudales de cada una de las corrientes involucradas.

Tabla 6.10: Detalle de las corrientes en el sistema.

Caudal Composicion Temperatura Presion
(kg/h) (% masico) (°C) (CGE))

Corriente

Alimentacion

Alimentacion
caliente (luego
de pasar por el

primer
intercambiador)

S1
D1

D2

D3

F1

F2

Por ultimo, en la Tabla 6.11, se muestran los calores intercambiados en los reboilers
y condensadores de cada torre.

Tabla 6.11: Detalle de los calores en las torres.

Torre N°1 Torre N°2 Torre N°3

Q condensador

(kW)
Q reboiler (kW)

En la Figura 6.5, se muestra el esquema definitivo.
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Capitulo 7: EQuipos
auxiliares e Integracion
energética
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Equipos auxiliares
Equipos de pretratamiento

La planta de produccion de bioetanol a partir de remolacha del proyecto, como ya se
definié anteriormente, tiene una capacidad de 120.000 m®afio. A partir de los balances
realizados en el Capitulo 4 se determind que para dicha produccién se requieren alrededor
de 246 toneladas por hora de remolacha. A continuacion se definiran los equipos necesarios
para esta cantidad de remolacha a tratar desde la llegada de la misma a la planta hasta
obtener la solucién rica en sacarosa.

La llegada de la remolacha a la planta sera durante la cosecha de la misma en
camiones provenientes de las areas de produccion. Las mismas, tras la descarga de los
camiones, seran apiladas en lo conocido como playas de remolacha las cuales son
generalmente a la intemperie como se muestra en la Figura 7.1.

Figura 7.1. Recepcién de la remolacha azucarera. Playa de remolacha

La planta operara durante ocho meses al afio, siendo diciembre, enero y febrero los
meses en que el proceso productivo estard parada en la cual se realizardn mantenimientos.
Durante la época en gue no se cosecha, en la época de heladas, el almacenamiento se
realizara en galpones destinado para tal fin. Debido a que se pueden llegar a producir
pérdidas de azlcar en la remolacha almacenada a la intemperie.

Desde dicha playa, las remolachas son puestas en tolvas Y de descarga para ser
transportadas hacia la estacion de lavado de las mismas.

Para el transporte de las remolachas sucias se tienen dos alternativas: transporte en
seco Yy transporte humedo. El método de transporte en seco es simplemente la
implementacion de cintas transportadoras. Por otro lado, el método humedo se basa en el
uso de canales de agua para el transporte de las remolachas dado que las mismas flotan en
agua.

A la hora de decidir el método a emplear en la planta se consideraron las siguientes
ventajas tecnoldgicas del uso del método seco por sobre el himedo "%
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1. Reduccion de las pérdidas en sacarosa al no estar la remolacha en contacto
directo con el agua.

2. Disminucién del consumo de agua.

3. Disminucién del consumo de electricidad.

4. Reduccion de los gastos de mantenimiento.

5. Beneficio de la separacion de tierra en seco frente a la separacion humeda
(transporte hiumedo).

Cabe realizar la aclaracién que en cuanto se refiere en ventajas de mantenimiento y
disminucién del consumo de electricidad dichos puntos estan relacionados con el hecho de
que, al implementar el sistema humedo se requiere un sistema de bombeo adicional para el
agua. Por ultimo con el fin de disminuir el consumo de agua se decidié optar por un sistema
seco.

Previo a su llegada a la estacion de lavado es necesario establecer el flujo de
remolachas que pasara por el proceso. En el Capitulo 4 se estimé el flujo de remolachas
limpias: 246 toneladas por hora, este flujo no tiene en cuenta la suciedad con la que vienen
las remolachas del campo: piedras, malezas, el tallo y parte de la raiz que luego son
extraidos en el sector de lavado. Sin embargo, se ha encontrado en bibliografia ! que,
dependiendo la cosecha se tienen entre 10 a 100 kilos de suciedad por tonelada de
remolacha. Entonces, teniendo en cuenta este parametro y tomando un promedio de 60
kilos de suciedad por tonelada se tendran que eliminar 14,76 toneladas de suciedad por
hora.

Como se dijo anteriormente, hay que determinar el flujo de remolacha antes de que
la misma pase por el sector de lavado. El flujo seré regulado por una tolva pesadora que
tendra en cuenta la masa de sélidos que no son remolacha.

Una vez que determinado el flujo las remolachas iran hacia la estacion de lavado por
cinta transportadora. En dicha estacion se eliminan las piedras, la tierra y las hojas de
remolacha. En anuncios de péaginas relacionadas se ha encontrado maquinaria que cumple
con las funciones anteriormente dichas: Hippol Beet Washer ", que puede verse en la
Figura 7.2.

Dicha maquinaria es un sistema de tambores disefiado para una capacidad de hasta
7.000 toneladas diarias de remolacha. Si bien en la planta se procesaran 5.900 toneladas
por dia se cree que esta es la mejor opcién, ademas que se puede prolongar la vida util del
equipamiento al no operar al 100% de capacidad.

El agua que se utiliza para el lavado se recirculara continuamente: las aguas
pasaran por una criba hidraulica para poder separar las arenas y piedras que se extraen en
dicha etapa. Se considerara un caudal de agua de reposicién equivalente al 15% del total
del agua de lavado, debido a pérdidas en el proceso de desarenado.
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Figura 7.2. Imagenes de la estacién de lavado.

A la salida de la estaciéon de lavado, las remolachas tendran como destino el area de
molturacién donde saldran cortadas en forma de bastdén pero con un area transversal en
forma de V, como se muestra en la Figura 7.3.

Figura 7.3. Cosetas de remolacha a la salida del molturador
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Se realizdé una busqueda de molturadores o molinos de cuchillas empleados para
remolacha azucarera. Como resultado se encontr6 al fabricante industrial Putsch® que
comercializa este tipo de maquinarias. De su catalogo se encontré el molino de cuchillas
TSM 1800 cuyas especificaciones son:

Longitud: 2,5 m

Ancho: 2,2 m

Altura:2,2 m

Potencia de accionamiento: 120 hp
Potencia de Conexién total: 150 kVA
Capacidad: 8.000 a 8.800 ton/d.

A la salida del molturador, las cosetas de remolacha pasan mediante una tolva a un
cinta transportadora a la estaciéon de difusion y sistema de depuraciéon que consta en si de
una serie de tanques.

La instalacion de difusion de remolachas del fabricante BMA ! esta compuesta de
dos componentes principales, que cumplen diferentes funciones. Por un lado el macerador
de cosetas en contracorriente es utilizado para que se produzca el intercambio térmico entre
las cosetas entrantes y el jugo saliente, y ademas se produce la desnaturalizacién térmica.
El otro componente es la torre de difusion, lugar donde se produce la extraccién sélida-
liquida de la sacarosa de las células de cosetas.

Ambos componentes - el macerador de cosetas en contracorriente y la torre de
difusién - estan conectados entre si mediante tuberias y bombas especiales trabajando
como una sola unidad.

Las remolachas previamente lavadas y cortadas son introducidas en el macerador,
donde se precalientan las cosetas mediante el jugo procedente de la torre de difusion con el
objetivo de hacerlas permeables para la extraccion de las moléculas de azlcar. La mezcla
de cosetas y jugo formada dentro del macerador de cosetas en contracorriente se impele
por bombas de velocidad regulable hacia la parte inferior de la torre de difusion.

En la torre de difusién, las cosetas comprimidas son transportadas continuamente
hacia arriba, efectuandose al mismo tiempo la extraccion de las moléculas de azucar de las
células de remolacha. En el extremo superior, la pulpa agotada se evacua mediante dos
hélices de extraccion y se deshidrata mecanicamente en las prensas de pulpas. El agua de
las prensas de pulpa es llevada a la planta de tratamiento.

El liquido de extraccion, agua fresca, fluye hacia abajo en sentido opuesto a las
cosetas enriqueciéndose de azlcar debido a la diferencia permanente de concentracion.

El jugo producido se extrae a través de cribas laterales dispuestas en la parte inferior
por todo el perimetro de la torre y, después de haber pasado un separador de arena, fluye
de nuevo al macerador de cosetas en contracorriente.

El macerador de cosetas se divide en dos compartimientos, el compartimiento de
intercambio térmico y el compartimiento de maceracion. A la entrada del compartimiento de
intercambio térmico las cosetas frescas frias se introducen en el macerador en ausencia de
aire. Alli se alcanza un relleno homogéneo y denso de cosetas, que es necesario para que
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el intercambio de calor sea Optimo. En el compartimiento de maceracion, se acaba el
calentamiento de las cosetas y se prepara una mezcla bombeable de cosetas y jugo.

Para un funcionamiento 6ptimo del macerador de cosetas en contracorriente y para
la esterilidad de toda la instalacion, el rompimiento de espuma y la esterilizacion
desempefian un papel importante. La espuma puede formarse por gases desprendidos
durante la desnaturalizacion de las células de remolacha o a causa del tratamiento de
remolachas dafiadas microbiolégicamente o no maduras. Otro posible factor que puede
fomentar la formacion de espuma es el aire introducido con la carga de cosetas. La
esterilizacion se consigue mediante el agregado de SO, en una relacién de 0.3 kg/ tonelada
de remolacha en el proceso de difusion. Para evitar la formacién de espuma, se requiere de
un antiespumante que consta de &cidos grasos modificados agregados en el proceso en
una relacién de 100 gramos por tonelada de remolacha. %%

Todos los componentes del macerador de cosetas en contracorriente que entran en
contacto con las cosetas estan fabricados de un acero resistente a la corrosidn o estan
revestidos de acero inoxidable.

En lo que concierne los equipos de medicion y de regulacién empleados en el
macerador de cosetas se debe considerar: para la desnaturalizacién de las cosetas en el
compartimiento de maceracion del macerador, es importante mantener exactamente la
temperatura requerida de unos 70°C. Esto se logra mediante un calentamiento controlado
del jugo desespumado, lo que puede ser automatizado en funcidn de la temperatura en el
compartimiento de maceracion.

Como bien se dijo BMA es quien fabrica el equipamiento (cuya imagen se encuentra
en la Figura 7.4) y tiene en su catalogo plantas de extraccion disponibles en un amplio
rango de capacidades. Para el caso particular de este proyecto, la maquinaria tiene las
siguientes especificaciones:

Capacidad: 6.000 ton/h de remolacha
Diametro de Torre de extraccion: 7.6 m
Diametro del Macerador de cosetas: 5.2 m
Altura del Macerador de cosetas: 8 m
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Figura 7.4. Esquema de Sistema de extraccion de azucares.

Luego de su paso por el sistema de difusion, el jugo de remolacha pasa por el
proceso de defeco-carbonatacion. Defeco es una abreviatura para la defecacién, que se
utiliza en la tecnologia del azUcar para expresar la accion de afadir la cal y el gas al jugo al
mismo tiempo. En el método de defeco-carbonatacion, a diferencia del método clasico de
purificacién, tanto la cal como la carbonatacion (adicion de CO, al jugo) se llevan a cabo
simultdneamente. La cal se afiade al jugo progresivamente (a una velocidad lenta y
constante) y el gas de carbonatacion se aplica continuamente. A continuacién se muestra
un esquema del proceso en la Figura 7.5.
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Figura 7.5. Proceso de defeco-carbonatacién

106



Centrifugas

A la salida de los fermentadores y previo a la entrada de los productos en el sistema
de destilacién se deben centrifugar los productos de reaccion con el objetivo de separar las
levaduras para reciclar una parte de las mismas, como fue establecido en el Capitulo 5, y la
otra parte descartarla. A la hora de seleccionar las centrifugas se debe conocer el caudal
masico que circulara por las mismas. Conociendo el caudal a la salida de los reactores y la
densidad, considerando que las levaduras no afectan en la misma:

m3 k
masa a tratar: 296 e * 997m_g3 *1ton/1000 kg = 295.11 ton/h

El fabricante BMA posee en su catalogo la centrifuga K3300 con un motor de 90 kW
y 50 Hz. Dicho modelo tiene una capacidad de 26 ton/h por lo tanto se requeriran 12
centrifugas de este modelo. Las mismas funcionaran en paralelo a la salida del sistema de
reactores.

Canerias'

Para determinar el diametro de cafieria a utilizar, se toma como referencia que la
velocidad de flujo recomendada para agua es 1,5 m/s® y que el caudal de jugo de
remolacha transportado es de 296 m®h. Sabiendo esto, sale el diametro de cafieria
necesario:

Velocidad * Area = Caudal

7 * Dc?
1,5 ¥+ —— =296
4
Dc = 0,264 m

El diametro de caferia necesario es de 26,4 cm. Es necesario mantener las
condiciones de asepsia en el transporte del jugo de remolacha que proviene del depurador,
por lo que para ello se utilizaran cafierias de acero inoxidable 316. Se utilizaran cafos de
12” schedule 40 " el diametro externo es de 323,8 mm y el espesor de pared 10,31 mm,
guedando un diametro interno de 303,18 mm.

Para las cafierias del resto de la fabrica, una vez pasada la centrifuga (E2), el
material recomendado es el de acero al carb6n debido a su alta resistencia y su capacidad
de resistir altas temperaturas. Para las cafierias antes de la centrifuga el material
recomendado es el de acero inoxidable debido a su capacidad de no reaccionar con el
entorno de forma de favorecer las condiciones de asepsia.

En la Tabla 7.1 se observan los didmetros elegidos para cada corriente, realizando
el mismo procedimiento descrito previamente, y la seleccién del material.

! para color de cafierfas dirigirse a Anexo Capitulo 7
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Tabla 7.1. Detalle de cafierias

3 Dlametro Dlametro

984,92 Acero al carbon 0,482 20” Sc - 60
A2 984,92 Acero al carbon 0,482 20” Sc - 60
A3 669,76 Acero al carbon 0,336 14” Sc - 40
A4 581,91 Acero al carbon 0,37 16” Sc - 80
A5 34,15 Acero al carbon 0,09 3 %."Sc -80
A6 (F1) 265,34 Acero al carbén 0,25 10” Sc - 80
A7 (D3) 0,970 Acero al carbon 0,015 2" Sc - 80
JO 262 Acero inoxidable 0,249 10” Sc - 60
J1 261,7 Acero inoxidable 0,248 10” Sc - 60
El 293 Acero inoxidable 0,263 12” Sc - 40
E2 296 Acero al carb6n 0,264 12” Sc - 40
E3 (D1) 26,85 Acero al carbon 0,08 3 2”Sc -80
E4 (D2) 26,19 Acero al carbon 0,08 3 2”Sc -80
F2 50,42 Acero al carbon 0,109 4” Sc - 40
F3 51,43 Acero al carbén 0,11 4” Sc - 40
S1 46,684 Acero al carbén 0,105 4” Sc - 40

Bombas

La seleccion de la bombas fue hecha considerando un disefio basico teniendo en
cuenta la densidad, caudal y altura que se debe elevar el fluido sin tomar en cuenta las
pérdidas de carga en las caferias. Para esto se utiliz6 la pagina del fabricante
GRUNDFOS! |a cual permite determinar de forma rapida la bomba necesaria. Los
modelos seleccionados para cada corriente fueron las presentes en la Tabla 7.2.
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Tabla 7.2: Bombas Seleccionadas

Densidad EficienciaB
de mezgla
(kg/m”)

Potencia Temp. del

(KW) fluido(°C) Rlhe

(%)

1700 m3
1200 m3
—@‘r )] Lesoms [ -
BB:001 BB-002 BB-003 BB-004
2300 m3
1700 m3
1200 m3
BB-011 —QJ_ =] |Le50m3 ] —
BB-012 BB-013 BB-014

Figura 7.6: Nomenclatura de Bombas en Fermentador
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S$1
101,3 kPa 15002 kg/h
Glicerina 99,98%
32,78°C

W Bomba
10 kPa 397,6 W

Q condesador
Q condesador 13800 kW
22500 kw

Q condensador
1314 kW

P=101,3 kPa

78,13°C D3
>

78,12°C
32,78°C il o 3 Dz 992 kg/h
19384 kg/h Agua 98,75%
20375 kg/h EtOH=98.75% P=10kPa

EtOH= 94% P=101,3 kPa
RR=2

RR=1

20 RR=3,3

28°C
287808 Kg/h
EtOH=6,66 %

F1

267432 kg/h
Agua 99,8%
99,99 °C

F2
15994 kg/h
Glicerina 93,8 %
Q reboiler 159,6 °C Qreb:
15330 kw 1850 kW

F3

15002 kg/h
Glicerina 99,98%
213,9°C

Q reboiler

213,9°C
43860 kW

Figura 7.7: Nomenclatura de Bombas en Torres de Destilacion

En la presente seleccion de bombas es importante aclarar que no fueron
seleccionadas las bombas del reboiler, condensador y reflujo presentes en las columnas de
destilacion dado a que estas se entienden como requisito constructivo de la misma y debe
ser determinada por la empresa encargada de la construccion de la misma para su normal
funcionamiento.

Linea neumatica

En la planta de bioetanol del proyecto se requerird de un control de proceso como en
cualquier industria. Para dicho control sera necesario una linea de aire comprimido para
alimentar las valvulas de control. Dado que no se reconocen los requerimientos para el
sistema de control, no se puede seleccionar en esta instancia del proyecto el compresor
apropiado.

Tratamiento de agua

El agua utilizada tanto para el proceso como para las corrientes auxiliares procede
del agua de red. Este agua cuenta con impurezas que interfieren en los procesos en los
cuales se utiliza dicha agua. Pueden llegar a ocasionar dafios en equipos y/o dificultar las
operaciones en las que se esta trabajando.

Dentro de las impurezas que contiene el agua de red se encuentran las siguientes:

-> Gases: O,, CO,
- Solidos en suspension (insolubles): en pequefa proporcion
- Solidos disueltos (solubles): por ejemplo sales, &cidos, bases
Se requiere una pureza del agua elevada para utilizar en el difusor, asi como en la
estacion de lavado. Para el caso de la caldera y la torre de enfriamiento también sucede lo
mismo, se debe evitar que el agua utilizada forme parte de procesos de corrosion o
incrustaciones entre otros.
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El tratamiento del agua utilizada en el proceso, asi como el agua servicio se tratara
en una planta de 6smosis inversa. Esta es una tecnologia de purificacién de agua mediante
la cual se logra un elevado porcentaje de retencién de contaminantes, disueltos y no
disueltos (hasta un 99% de retencion de sales disueltas). El equipo a utilizar tiene
incorporado el sistema pretratamiento acondicionar para tratar el agua antes de ingresar al
sistema de membranas de la ésmosis inversa. Asi como las bombas necesarias para la
purificacion. ")

El caudal de agua total a tratar se muestra en la Tabla 7.3, respecto al agua de
servicio se toma el agua de reposicién para los distintos circuitos. Se toma un 15% del
caudal total circulante para la estacion de lavado y torre de enfriamiento. En el primer caso
debido a que en el desarenado una parte del agua se pierde con la tierra y en el segundo
caso por evaporacion. Y un 10% para el agua que circula por el circuito de los reactores y
caldera e intercambiadores de calor.

Tabla 7.3: Cantidad de agua necesaria a tratar en planta de 6smosis inversa.

Agua de proceso Agua de servicio

Lavado: 147.738,00 kg/h

Torre de enfriamiento: 220.557,30 kg/h

Difusor: 668.768,00 kg/h
Calderas: 15.221,00 kg/h

Reactores: 101.177,20 kg/h
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Figura 7.8. Diagrama de flujo detallado de la planta
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Como pueden verse en el diagrama detallado de la planta (Figura 7.8), existen
diversos efluentes como consecuencia del proceso de obtencion de bioetanol los cuales
deberan ser tratados ya sea para su disposicion final o para su reutilizacion en el proceso.

Entre los efluentes de la planta se encuentra el agua proveniente del lavado de las
remolachas, de la prensa de pulpa de remolacha humeda y de la depuracion. En el
proyecto, se pretende reciclar este agua, haciendo un tratamiento previo en la planta de
tratamiento correspondiente.

Respecto al agua de lavado de remolacha, su tratamiento consistira por sobre todo
en la decantacién de los solidos en solucién. Luego de tratar la misma se reutilizara para el
mismo proceso conformando un ciclo cerrado. El agua proveniente de la prensa y la
depuracion, luego de acondicionarla se utilizara para el lavado de equipos y del
establecimiento.

Otra corriente de efluente que resulta del proceso, es la corriente de fondo de la
Torre 1, donde se alcanza una composicion cercana a la azeotrépica. Dicha corriente se
conoce en la industria como vinaza y tiene un alto contenido de carga microbiana que se ve
reflejado en la demanda quimica de oxigeno del efluente (DQO). En el caso especifico de
las plantas de bioetanol a partir de remolacha azucarera, dicho valor ronda los 56 g/L®
siendo 250 mg/L el maximo permitido en Argentina™. A la hora de buscar distintas
alternativas para el tratamiento de la corriente, se encontr6 que podria realizarse un
tratamiento en reactores biol6gicos UASB para producir biogas, agua de fertirriego y lodos.

Dicho biogas podria implementarse como combustible en las calderas de la planta.
El tratamiento de vinazas que da como resultado biogas es ampliamente implementado en
las industrias de bioetanol a partir de remolacha en el mundo, siendo usado en la mayoria
de los casos para la generacién de energia eléctrica.

A continuacion se realizard un calculo estimativo de la cantidad de biogas que podria
producirse a partir de dicho efluente. "%

CH, (m3) = Q = DQO biodegradable « (1 —Y) = eficiencia + 0.35 » r+273
dia 273
donde:
Q: caudal de vinaza a tratar por dia. Q= 6.427,2 m®dia.
DQO biodegradable: DQO de la vinaza (m*/kg). DQO= 56 kg/m?.
Y: crecimiento de bacterias esperado (kg biomasa/ kg DQO) Y=0,1.
Eficiencia: Eficiencia de remocién de DQO. Eficiencia= 0,7

0,35 : equivalencia volumétrica del metano en 1 kg de DQO (m®/kg)

T: temperatura del reactor (°C). T=30°.
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CH m? = 89,537,682
\dia)” "7

Considerando que el biogas producido tendra un 70% de gas metano:

me
Biogas | —— | = 127.911,17
iogas (dm)

Sin embargo, el biogas producido para ser utilizado en la caldera de la planta, se
debe desulfurar. Durante el proceso, segun bibliografia, se pierde aproximadamente un 5%
del biogas producido. Como resultado:

3
m
Biogas desulfurado (E‘Ef&) =121.515,6

Por otro lado, los lodos que resultan de la etapa de depuracién y del tratamiento de
vinaza deberan ser tratados en una planta de tratamiento de lodos.

Como conclusién, en la planta de bioetanol disefiada en el proyecto debera contarse
con una planta de tratamiento de aguas residuales y otra de lodos.

En cuenta al efluente de CO, del proyecto se enviara a una planta de tratamiento de
CO; para su envase en forma liquida y venta como producto de utilizacion médica al
necesitar una menor pureza que la requerida para su implementacioén en bebidas. Aunque
en este primer disefio del proyecto no se desarroll6 la planta de recuperacion de CO, en
futuro se disefiara dicho sector de la plata.

Torre de destilacion a presion reducida

Debido al solvente empleado en la torre de recuperacion de solvente se ha optado
por reducir la presion de la misma de forma tal de no alcanzar la temperatura de
degradacién del mismo. Para lograr el vacio se empleard una bomba de vacio con
ubicacién en el tope de la torre.["®"

Integracion energética
Analisis Pinch

El analisis pinch es una metodologia para optimizar la recuperacion energética en un
proceso quimico industrial, minimizando la inversion de capital.

A través de un disefio correcto de la red de intercambiadores de calor, el analisis
pinch indica de qué modo se pueden aprovechar aguellas corrientes calientes y frias de una
planta, para intercambiar calor entre ellas, minimizando asi el uso de corrientes auxiliares
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
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compuestas o la tabla de problemas. El disefio de la red de intercambiadores de calor
permite situar los intercambiadores dentro del proceso.

La metodologia Pinch tiene las siguientes ventajas:

Es una metodologia sistematica para el disefio integrado de plantas de proceso.
Identifica el minimo consumo de energia necesario.

Permite considerar diferentes opciones de disefio.

Considera al mismo tiempo el coste de energia y de capital.

Se puede aplicar en plantas de proceso nuevas o ya existentes.

Para realizar el andlisis pinch, se utilizé una herramienta online llamada:
“Online Pinch Analysis Tool”
la cual se encuentra disponible en http://www.uic-che.org/pinch/stream_input.php. Dicha
herramienta solamente requiere la temperatura a la que se encuentra la corriente, la
temperatura a la que se quiere calentar o enfriar dicha corriente y el calor necesario para
hacerlo (calculado como el caudal masico multiplicado por el calor especifico de la corriente
y la diferencia de temperaturas).

En la eleccion de las corrientes para el andlisis, no se tuvieron en cuenta aquellas
gue afectan directamente el calor en los reboilers y condensadores de las torres de
destilacion, asi como tampoco las corrientes de proceso que entran a los fermentadores.
Esta decision se tomé debido a que si bien tienen un gran potencial energético, se requiere
un control estricto, debido a que el calor es el agente de separacion en las torres y que se
deben mantener condiciones isotérmicas en los fermentadores para controlar la produccion.

Las corrientes seleccionadas para el andlisis pinch fueron:

e La corriente de producto de etanol de 19.384 kg/h 99 % v/v sale de la torre extractiva
a 78,12 °C, debe enfriarse hasta 25°C para ser vendida.

e Para el tanque de difusion, se necesitan 669.760 kg/h de agua a 70°C. Por el tope
de la torre de recuperacién sale una corriente de 992 kg/h 98,75% agua a 44 °C. Por
lo tanto, se decidié mezclar esta corriente con una corriente de agua fresca a 16°C
(temperatura del rio)" de 668.768 kg/h. De la mezcla se obtiene el caudal necesario
a 16,04 °C que debe ser calentado a 70°C.

e Luego de pasar por el proceso de depuracion, el jugo de remolacha (277.085 kg/h)
se encuentra a 65°C (se considerd gue se perdian 5°C luego del proceso de difusion
a 70°C) y debe enfriarse hasta 28°C para la fermentacién en los tanques.

e La corriente de vinazas que sale del fondo de la primera torre a 99,99 °C debe
enfriarse a 35°C para luego ser tratada. El caudal es 267.432 kg/h.

A continuacion se presenta una Tabla 7.4 con los calores requeridos. Los valores de
calor especificos de cada corriente se obtuvieron del UniSim Design 390.1 utilizando el
paquete termodinamico NRTL-ideal.
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Tabla 7.4. Especificacion de corrientes a integrar energéticamente

Temperatura Temperatura
Caudal antes de después de celre
CollEl (kg/h) calentar/enfriar calentar/enfriar 'nrt:ggirlgg’ |(all<rv\(/<§n
C) 0
Producto 19.384 78,12 25 1.019
Agua para el tanque 669.760
de difusion 16,04 70 42.330
Jugo de remolacha 277.085 65 28 5.812
Vinazas 267.432 99,99 35 20.290

Como se mencioné anteriormente, se utilizé la herramienta online, a la cual se le
cargaron los datos de la tercera, cuarta y quinta columna de la tabla. Se determiné un delta

de temperatura minimo igual a 10°C.

En el Capitulo 6 ya se habia realizado una integracion energética entre la corriente
de alimentacion al sistema de torres de destilacion que se calentaba desde 28 °C hasta
34,33 °C utilizando la corriente del fondo de la torre de recuperacion que se enfria desde
213,9 °C a 32,75 °C. Esto se realiz6 debido a que la primer torre de destilacion es la que
tiene el mayor reboiler, y con esto se redujo un poco el area sin agregar corrientes

auxiliares.

Utilizando la herramienta online, se obtiene que la temperatura pinch es 26,04 °C. A
continuacion se muestra la curva compuesta combinada.

Combined Composite Curwe

40000 —
000 —
30000 —
25000 —

zoooo |

(Enthalpy)

15000 |
10000 |

so00 |

16
(Temperature)
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Figura 7.9 Curva compuesta combinada.

Se ponen en contacto las corrientes calientes con la corriente fria. En este caso, la
corriente de producto se enfria desde 78,12 °C hasta 26,04 °C (temperatura pinch), el jugo
de remolacha, desde 65 °C hasta 28 °C (se completa el requerimiento de proceso) y la
corriente de vinazas, desde 99,99°C a 35°C (también llega a la temperatura deseada). El
agua para el proceso de difusion se calienta desde 16,04 °C hasta 50,59 °C. Para este caso
se necesitan 4 intercambiadores de calor: 3 para poner en contacto el producto, el jugo de
remolacha y las vinazas con el agua para el proceso de difusién, y otro para completar el
calentamiento del agua. Adicionalmente, se necesitan 15.228 kW para calentar y 20 kW
para enfriar, de corrientes auxiliares. Se considera un gasto excesivo construir un
intercambiador de calor para enfriar de 26,04 °C a 25 °C, por lo que se dejard que esa
corriente se enfrie al circular hacia los tanques de almacenamiento.

A continuacion, se muestra en la Figura 7.10 un detalle de los intercambiadores.
También se tiene informacion de la capacidad térmica de cada corriente, esto es el flujo
masico multiplicado por la capacidad calorifica (en unidades de kW/°C).

Intercambiador de calor 1A

999 kW 28,14 °C Encima del Pinch

2A-1 3A-1

Agua difusion Producto
16,04 °C 78,12 °C
17,31 °C 26,04 °C
784,47 KW/°C 19,18 kw/°C

117



Intercambiador de calor 2A

22,30 °C Encima del Pinch

3A-1
Jugo de
remolacha

5.812 kW

2A-1
Agua difusion

17,31 °C 65,00 °C

24,72 °C 28,00 °C

784,47 kw/°C 157,08 kw/°C

Intercambiador de calor 3A

20.290 kw

24,92 °C Encima del Pinch

2A-1 4A-1
Agua Vinazas
difusién
| 24,72 °C 99,99 °C
| 50,59 °C 35,00 °C
312,20 kW/°C

Figura 7.10: Detalle de los intercambiadores 1A, 2A 'y 3A.

En la Figura 7.11 se muestra el detalle de las corrientes auxiliares necesarias para
completar los requisitos de proceso.
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Calor de utilidad Necesitado (Corriente fria a calentarse)

2A- 50,59 70,00 784,40 15.228,95
1

Calor de utilidad total requerido 15.228,95

Calor de utilidad ideal requerido 15.228,95

Frio de utilidad Necesitado (Corriente caliente a enfriarse)

1B-1 25,00 26,04 19,18 19,95
Frio de utilidad total requerido 19,95
Frio de utilidad ideal requerido 19,95

Figura 7.11: Corrientes auxiliares necesarias.

Hay que destacar que si no se realizara la integracion energética, los gastos para
calentar y enfriar utilizando Unicamente corrientes auxiliares (vapor y agua de enfriamiento)
son los que se muestran en la Figura 7.12.
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Calor de utilidad Necesitado (Corriente fria a calentarse)

Min o Capacidad L
ID Temp(°C) Max Temp(°C) Térmica (KW/°C) Carga Térmica (kW)
2A-1 16,04 70,00 784,47 42.330
Calor de utilidad total requerido 42.330
Calor de utilidad ideal requerido 42.330

Frio de utilidad Necesitado (Corriente caliente a enfriarse)

1A-1 26,04 78,12 19,18 999,05
3A-1 28,00 65,00 157,08 5.812
4A-1 35,00 99,99 312,20 20.290
1B-1 25,00 26,04 19,18 19,95
Frio de utilidad total requerido 27.121
Frio de utilidad ideal requerido 27.121

Figura 7.12: Corrientes auxiliares necesarias sin integracion.

Si no se realiza la integracién energética, el gasto de las corrientes energéticas
aumenta en gran medida, pasando de necesitar 15.229 kW a 42.330 kW para calentar y de
20 kW a 27.121 kW para enfriar. Aqui se ve la importancia de realizar la integracion
energética y aprovechar al maximo la energia de las corrientes.

Intercambio de calor en el sistema de reactores

Como se ha analizado en el Capitulo 5 del presente trabajo, se debe mantener la
temperatura isotérmica en los fermentadores a 28°C. Dado que la reaccién de fermentacién
es exotérmica y que el proceso de agitacion disipa calor hacia el medio reaccionante
entonces se refrigera la reaccion mediante un serpentin interno en cada reactor con agua
fria como fluido refrigerante.

Se utilizard agua a 18 °C en la entrada del serpentin y se fija la temperatura de
salida del agua de refrigeracion en 25°C.

De este modo conociendo el calor a intercambiar en cada reactor, la temperatura de
entrada y salida del agua de refrigeracion y la capacidad calorifica del agua en ese intervalo
de temperaturas, utilizando la ecuacion (1) se encontré el caudal masico de agua de
refrigeracion (Wegr) necesario para cada reactor.

1) Q int = wgg * Cp * (t; — t1)
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El Cp = 4,186 kJ/kg*°C®% y el delta de temperatura resulta de 7°C. En la Tabla 7.5
se encuentra resumido el calor necesario a intercambiar en cada reactor y el caudal de
agua necesario.

Para el disefio del &rea necesaria para el intercambio de calor se realiza utilizando la
ecuacion (2). El valor Ud se toma de la Tabla 8 del libro de Kern (para fluidos acuosos) igual
a 596 W/ m? °Cl*”, este valor tiene en cuenta un factor de obstruccién de 0,003.

) Qint = Ud * A * DMLT

Donde DMLT es la diferencia media logaritmica que se calcula como se muestra en
la ecuacioén (3) y A es el area de intercambio.

(T1 —t2) — (T2 —t1)

(7 =e1)

DMLT =

©)

Donde T1 es la entrada del fluido caliente, T2 es la salida del fluido caliente, t1 es la
entrada del fluido frio y t2 es la salida del fluido frio.

Para el caso de los fermentadores, la temperatura del fluido siempre es 28°C porque
opera de manera isotérmica, mientras que el agua de enfriamiento va desde los 18°C y
llega hasta los 25°C. Por lo tanto la DMLT es 5,81 °C.

Conociendo la DMLT en los fermentadores, los calores intercambiados y el Ud
puede estimarse el area necesaria con la ecuacion (2).

Tabla 7.5: Caudal de agua de enfriamiento para cada reactor.

Q int. (kW) 2.219,4 962,8 360,12 575,32

Wer (kg/h) 272.672 118.288 44.243 70.683

Area (m?) 640 277,81 103,96 165,76

Los reactores deben tener un estricto control en cuanto al intercambio energético
para mantener en condiciones Optimas el medio de reaccién y que se lleve a cabo la
reaccion de interés con la produccion deseada. Por lo tanto no es recomendable integrar
energéticamente las corrientes que seran para la refrigeracion de los reactores. De este
modo se evitan perturbaciones en la corriente fria que afecte la produccién en los reactores.

El agua de refrigeracion de los reactores sera parte de un ciclo cerrado, una vez que
se obtiene agua fria a 18°C, se utiliza para refrigerar los reactores y se volvera a enfriar en
una torre de enfriamiento para comenzar el ciclo otra vez. Se cuenta en el proceso con dos
series de reactores en paralelo y cada serie cuenta con cuatro reactores, de este modo el
requerimiento de agua fria para refrigerar todo el sistema de reactores es de 1.011.772
kg/h. Se debe tener en cuenta que se contara con agua de reposicion para mantener el
caudal de agua necesario debido a que en ocurriran pérdidas por evaporacion en la torre de
enfriamiento.
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Intercambio de calor en el sistema de destilacion

En el sistema de destilacion, como ya se mencioné previamente, se debe establecer
el caudal de las corrientes auxiliares para lograr intercambiar el calor necesario en
condensadores y reboilers.

Condensadores

Se cuenta con tres condensadores totales, el calor total a intercambiar en cada uno
de ellos fue calculado a través del simulador UniSim. El fluido refrigerante sera agua a 18°C
y se fija el delta de temperaturas de esta corriente refrigerante en 22°C, es decir, sale a
30°C. Considerando el Cp medio del agua liquida en este intervalo de temperaturas en
4,186 kJ/kg°C, es posible calcular a partir de la ecuacion (1) la cantidad de agua fria
necesaria para utilizar en cada condensador. En la Tabla 7.6 se muestra el requerimiento
energético de cada condensador asi como también el caudal de agua de refrigeracion
necesario (Wee).

El valor de Ud tomado para los condensadores sugerido en el libro de Eduardo
Cao® es 2.000 J /s m? K, este valor incluye un factor de ensuciamiento del orden de 0,0005
K s m? J, y permiten caidas de presion del orden de 35.000 a 70.000 N/m? en el fluido
controlante.

En el condensador 1 la temperatura del fluido caliente es 78,13 °C, en el
condensador 2 es 78,11 °C y en el condensador 3 ingresa a 45,79 °C y sale a 44,43 °C. Se
aclara que los datos fueron extraidos de la simulacién de las torres de destilacion en
UniSim. Con la ecuacién (2) pueden calcularse los DMLT para cada condensador.

DMLT 1=53,9 °C
DMLT 2=53,88 °C
DMLT 3= 20,65 °C

Tabla 7.6: Caudal de agua de enfriamiento y area de intercambio para cada condensador.

Condensador 1 Condensador 2 Condensador 3

Q int. (kW) 22.500 13.800 1.314
Q int. (kd/h) 8,10 * 10’ 4,97 * 10’ 4,73 *10°

wec (kg/h) 879.555 539.461 51.366
Area (m?) 208,7 128 31,82

Reboilers

En el sistema de torres de destilacion se cuenta con tres reboilers parciales que
requieren de vapor de servicio para su funcionamiento. Conociendo el calor intercambiado
en cada equipo segun la simulacion de las torres, y utilizando vapor saturado a 235°C y 30
bar se se puede determinar el caudal de vapor necesario (segun ecuacion (4)).
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A 30 bar la temperatura de saturacién del vapor corresponde a 233,9°C y el calor de
vaporizacion correspondiente a ese punto es de 1.794,81 kJ/kg. La caldera entrega vapor a
235°C y 30 bar, pero cuando llega hasta los reboiler se considera que llega en condiciones
de saturacion.

4) Q int = wc * AHvap

En total se deben intercambiar 61.040 kW de energia en todo los reboilers del
sistema.

Para los tres reboilers se tiene que la temperatura del fluido caliente es 233,9 °C
debido a que se intercambia calor latente. En el primer reboiler el fluido a calentar esta a
99,98°C y sale 99,99°C, en el segundo ingresa a 99,78°C y egresa a 159,5°C, y en el
tercero estda a 184,9 °C y se calienta hasta 213,9 °C. Las diferencias medias logaritmicas
son:

DMLT 1=133,91 °C
DMLT 2=100,42 °C
DMLT 3=32,36 °C

Para el caso de los reboilers, el Ud propuesto es 2.000 J/s m? K para la ecuacion de
disefio del intercambiador con las mismas consideraciones que antes. Utilizando la
ecuacion (2) es posible obtener las areas de intercambio.

Tabla 7.7: Caudal de vapor de calefaccion y area de intercambio para cada reboiler.

Reboiler 1 Reboiler 2 Reboiler 3

Q int. (kW) 43.860 15.330 1.850
Q int (kJ/h) 1,58 *108 5,52 * 10’ 6,66 * 10°

we (kg/h) 87.974 30.749 3.711

Area (m?) 163,77 76,33 28,58

Intercambiadores de Calor

Como resultado del analisis pinch, se ha llegado a la conclusion que es necesario
contar con 5 intercambiadores de calor (uno ya se habia integrado en el Capitulo 5). En dos
de dichos equipos, se necesitara agua de enfriamiento cuyo caudal se estimara a partir de
establecer un delta de temperatura de 5 °C para dicha corriente y los calores requeridos que
fueron obtenidos del andlisis pinch.

Para el intercambiador que calienta el agua de difusion de 50,59 °C a 70 °C se utiliza
vapor saturado a 233,9 °C:

15.228 kW = wc * AHvap
15.228 kW = wc * 1.794,81 kJ /kg

wc = 30.544 kg/h
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A continuacién en la Tabla 7.8 se muestran en detalle las areas de intercambio para
cada equipo.

Para los intercambiadores de calor que no intercambian calor latente, se utilizara un
Ud de 800 J/ s* K * m? con las mismas consideraciones que se hicieron anteriormente.

Tabla 7.8. Detalle de Intercambiadores de calor

Calor a

Fluido

" Fluido Frio intercambiar DTML [°C]
caliente

[kw]

Intercambiador

Producto de

1 Glicerina S 800 2.104,7 48,13 54,66

2 Vapor Agua de 1500 15.228 1734 59,55
difusion : ! ’

Jugo de Agua de

3 remolacha difusion 800 5.812 22,3 325,8
Agua de

4 Etanol i 800 999 28,15 44,36

5 Vinazas AQIEELE 800 20.290 24,92 1049
difusion : !

Equipos auxiliares para intercambio de calor

Calderas

Se requiere de vapor sobrecalentado en el proceso para diferentes equipos que
intervienen en el proceso, en los cuales se pueden destacar reboilers e intercambiadores de
calor. Por lo tanto se selecciona una caldera pirotubular que produce vapor sobrecalentado
hasta 30 bar y llegando a una temperatura maxima de 235°C. Y la capacidad maxima de
produccion de vapor sobrecalentado es de 55.000 kg/h, la Figura 7.13 muestra una imagen
de la caldera seleccionada.®”

Figura 7.13: Caldera para vapor saturado a 30 bar y 235°C. Marca BOSCH. Modelo ZFR

Dicha caldera con tecnologia de tres pasos con dos tubo hogares y circuitos de
gases independientes, es recomendada para todas aquellas instalaciones en las que se
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requiere suministrar grandes producciones de vapor y calor de forma estable. Las areas de
aplicacion tipicas son plantas de produccién de energia, grandes edificios publicos e
industria en general.®?

La demanda de vapor de calefaccion es de 122.434 kg/h para los reboilers. Ademas
se debe tener en cuenta que se necesitan corrientes auxiliares de calefaccion para los
equipos en los cuales la integracion energética no fue posible. El calor necesario a entregar
es de 15.228 kW, utilizando la ecuacion (4) se calcula el caudal de vapor necesario que
resulta de 30.544 kg/h.

El modelo de caldera seleccionada tiene una produccién de 55.000 kg/h de vapor y
el requerido por el proceso es de 152.978 kg/h aproximadamente. Por lo tanto se requeriran
de tres calderas del mismo modelo, de modo que cada caldera tenga una produccion media
de 50.993 kg/h de vapor saturado.

El combustible utilizado por la caldera abarca el gaséleo C, fuel-oil y gas®?. Se
selecciona como combustible utilizado el gas natural, dado que es el mas econémico. Tiene
una capacidad calorifica aproximada de 8.300 kcal/m? equivalente a 34.727,2 kJ/m? [BAIEIEe]

El requerimiento energético de la caldera es el calor necesario para llevar el caudal
de agua que ingresa a la caldera a 25°C y 1 atm a 235°C y 30 atm. Utilizando la
herramienta UniSim Design 390.1, se llega a que el calor necesario para llevar a cabo este
proceso es 38.420 kW.

La cantidad de combustible - gas - necesario se calcula con la ecuacion (5).

= 842000/ _ 9106 m3/s = 3.983 m3/h

5 W, i
( ) combustible 34.727,2 kJ/m3

La demanda del caudal volumétrico de dicho combustible en cada caldera resulta
ser de 3.983 m?/h.

En caso de usarse el biogas que podria ser producido en el tratamiento de vinazas,

siendo el calor de combustién 21,600 kJ/m? de biogas!®®?:
38.420 kJ /s

Wcombustible = m = 6.365 m3/h = 152.760 m3/dia

Con la produccion de biogas estimada no se llega a completar este requerimiento.
Uséandose todo el biogas producido, el consumo de gas natural desciende a 19.433,7 m®/dia
para una caldera, las otras dos funcionan con gas natural.

En la Tabla 7.8 se muestran las principales caracteristicas de la caldera seleccionada.
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Tabla 7.8: Caracteristicas de caldera de vapor BOSCH (ZFR)

Equipo Caldera de vapor. Marca BOSCH (ZFR)®’
Cantidad de equipos Tres (3)
Técnica de calderas pirotubulares de tres pasos y
Modelo S
dos hogares interiores
d Gas natural
Combustible @ Calor combustién: 34.727,2 kd/m?®
O Consumo: 3.983 m*/h
4 Largo: 10.820 mm
Dimensiones d Ancho: 4.510 mm
[ Altura: 5.100 mm
Caracteristicas del vapor 30 bary 235°C
Caudal méaximo de vapor 55.000 kg/h
Caudal demandado de vapor 50.993 kg/h

Se debe contar con un edificio especialmente disefiado para las calderas. Dado que
el modelo de caldera es pirotubular, la calidad del agua de entrada no es tan exigente como
en el caso de calderas acuotubulares. El agua de entrada a la caldera sera tratada con un
tratamiento de dsmosis inversa. Se pueden nombrar ventajas de este tipo de calderas
humotubulares tales como, facil limpieza, necesidades de espacio reducidas y mayor
contenido de agua en relacién a las calderas acuotubulares. !

Torres de Enfriamiento

Las torres de enfriamiento tienen la funcion de dispersar el calor del agua, que
involucra conjuntamente fendbmenos de transferencia de calor y masa.

Para seleccionar la torre de refrigeracion se debe conocer el caudal de agua a
refrigerar, a continuacion se especifican los caudales de agua fria requeridos en el proceso
y la temperatura a la cual ingresan a la torre para ser enfriados:

-> Sistema de reactores: 1.011.772 kg/h (25°C)
-> Condensadores: 1.470.382 kg/h (30°C)

Como se mencioné en el Capitulo 5, la temperatura media anual es 15,2 °C y la
humedad relativa media anual es 58,6%.! La planta opera 240 dias, principalmente en
época invernal, por lo que tomando el promedio anual se contemplan los dias de mayor
temperatura para el disefio aln cuando no se opere en esos dias. Conociendo la
temperatura y la humedad relativa, sale del diagrama psicrométrico que la temperatura de
bulbo humedo es 13 °C. Por lo tanto se propone para el disefio que la temperatura a la que
se tiene que enfriar el agua es 18 °C.
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Por otra parte, como la planta se ubica en General Conesa (en la provincia de Rio
Negro) se propone que la torre sea de tiro natural para aprovechar las corrientes de viento
de la region.

Balance energético

El etanol como combustible posee un poder calorifico aproximadamente de 6.400
kcallkg ¥, esto equivale a 26.789,12 kJ/kg. Considerando la capacidad total de produccién
de etanol del proceso, es posible determinar la energia por unidad de tiempo (¢) que
generaria la combustion de ese combustible; para luego compararlo con la cantidad de
energia puesta en juego para obtener dicho producto.

19.384,52 kg /h * 26.789,12 k] /kg

= = 144.248,4
broraL 3600 s/h 8,40 kW

La cantidad de energia puesta en juego para la produccion de bioetanol contempla
el calor intercambiado calderas, potencia suministrada en la agitacion de los tanques vy el
bombeo para elevar los fluidos a los fermentadores y torres de destilacion. También se
contempla la potencia que se debe suministrar al moltotriturador, lavadora y centrifugas. No
se tuvo en cuenta potencia de motosoplador en la torre de enfriamiento ya que se utilizara
una de tiro natural.

Tabla 7.9: Energia por unidad de tiempo puesta en juego en el proceso productivo por los principales equipos.

Bombas 52,90 kW
Moltotriturador 89,48 kW
Lavadora 89,48 kW
Centrifugas 1.080,00 kw
Agitacion 2.998,00 kwW
Calderas 115.260,00 KW

Total 119.569,86 kW

Haciendo la diferencia entre el calor liberado del etanol producido con la potencia
gue se consume, se obtiene una ganancia de 24.678,54 kW. Sin embargo, el analisis
realizado se basa en modelos ideales y es una primera aproximacion, por lo que no pueden
sacarse conclusiones ya que no se tuvieron en cuenta todos los equipos que realmente se
necesitan, lo cual puede llevar a que el balance energético sea mucho menor.

Para una primera aproximacién es concluyente que el balance energético es
positivo.
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Anexo Capitulo 7

A nivel Nacional para la calificacion de las cafierias se utiliza la Norma IRAM 2407.
Las cafierias destinadas a conducir productos de servicio se identifican pintandose en toda
su longitud con los colores fundamentales establecidos en la Tabla 7.10:

Tabla 7.10: Color de cafierias

Elementos para la lucha contra el fuego Rojo
Vapor de agua Naranja
Combustibles (liquidos y gases) Amarillo

Aire comprimido Azul

Electricidad Negro
Vacio Castafio

Agua fria Verde

Agua caliente Verde con franjas naranja

Las cafierias destinadas a conducir productos terminados o en proceso de
fabricacién que sean inofensivos para la seguridad personal (como por ejemplo el jugo de
remolacha) se identifican pintandolos de color gris en toda su longitud, cualquiera sea el
producto que conduzcan.

Aquellas que trasladen primas, productos terminados o en proceso de fabricacion
gue sean peligrosos para la seguridad personal (como por ejemplo el etilenglicol), se
identifican en la forma siguiente:

e Color fundamental: Se pintan de color gris en toda su longitud.
e Color secundario: Se pintan sobre el color fundamental franjas color naranja.
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Capitulo 8: Analisis HazOP
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Método de analisis: HAzOp

El estudio HAZOP (HAZard and OPerability study) es una técnica estructurada y
sistematica de andlisis de riesgos que permite identificar peligros potenciales y problemas
operacionales en procesos quimicos, generalmente documentados a través de diagramas
de procesos e instrumentos (P&ID). )

La caracteristica principal que tiene el método de analisis HazOp es que es una
técnica inductiva, es decir los accidentes analizados se producen como consecuencia de
una desviacion de las variables de proceso con respecto de los parametros normales de
operacion. El método utiliza una combinacién de dos técnicas independientes: prondstico de
sucesos y andlisis de causas. En la Tabla 8.1 se listan las ventajas y desventajas mas
relevantes del método.™

Tabla 8.1: Ventajas y desventajas método HazOp
Ventajas | Desventajas

Recomendaciones pueden verse afectadas

Contrastar distintos puntos de vista .
por economia

Necesidad de actualizacion con

Técnica sistematica oo
modificaciones

No requiere recursos adicionales Dependencia de la informacién disponible
Herramienta auditable Técnica cualitativa
Equipo multidisciplinar Dependencia de experiencia
Conclusiones claras y faciles de seguir Requiere tiempo y varias disciplinas

“Process driven”

El estudio HAZOP se inicia con la subdivisién del proceso en una serie de partes o
‘nodos” sobre los que un grupo de técnicos de distintas especialidades analizan
conjuntamente las posibles desviaciones de las diferentes variables de proceso, tratando de
identificar las consecuencias peligrosas que se puedan desarrollar. Un aspecto clave del
método consiste en la aplicacion de un procedimiento sistematico de seleccién de palabras
guia para establecer de un modo consistente todas las posibles desviaciones.

De acuerdo con la norma de “Gestion del riesgo de seguridad y medio ambiente en
activos industriales” en proyectos y activos industriales de riesgo significativo es obligatorio
el uso de la metodologia HAZOP.

Como se observa en la Figura 8.1, la mayor ocurrencia de incidentes es durante la
operacion. Es por esto que el método HazOp fue seleccionado debido a su enfoque de
andlisis para esta etapa del proceso. Ademas, tiene la ventaja de ser mas econémico que
otros métodos de andlisis ya que es cualitativo (y no cuantitativo) por lo que es ideal para un
primer enfoque preliminar.
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Start-up
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2%
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Figura 8.1: Eventos adversos en la industria de Bio-etanol por estado de operacion. Periodo de 1998-2014

Zonas de interés

A partir de la informacién recopilada los sectores de mayor importancia y en los
cuales se registr6 una mayor cantidad de accidentes, son el area de almacenamiento y
procesamiento, por lo tanto, en esas zonas se centrara el andlisis. También se decidié
incluir un analisis HazOP de las calderas ya que operan a temperaturas y presiones
elevadas por lo que un fallo puede traer consecuencias devastadoras.

Cabe destacar que una linea de riesgo considerable en la produccion de etanol a
partir de otras materias primas (como es el caso del maiz) es el procesamiento de
subproductos, especialmente aquellos con secado de granos. Los granos secos de
destileria con solubles (DDGS) generan mucho polvo, que bajo ciertas circunstancias,
pueden mezclarse con oxigeno y crear una atmosfera explosiva.

En la Figura 8.2 se muestran las zonas donde se producen los accidentes que se
encuentran registrados.

Not Data Preparation
Available 2%

External 13%
2% K
Loading and Storage
Unloading AN - - 32%
4%

Co-Product
Processing

34% Proccessing

13%

Figura 8.2: Zonas donde ocurrieron los accidentes en plantas de bioetanol.
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Analisis de riesgo, severidad y frecuencia

A partir de realizar un andlisis HazOP, se incluye una clasificacion de riesgo para

cada desviacion de los pardmetros teniendo en cuenta las consecuencias que pueda tener.
Los distintos niveles de riesgo son:!*4

e Riesgo I: La peligrosidad de las consecuencias correspondientes es minima.

e Riesgo II: La peligrosidad es tolerable pero modificaciones deben realizarse para
evitar las consecuencias.

e Riesgo Ill/IV: El peligro es severo y muy severo, respectivamente. Por lo tanto,

apropiadas contramedidas deben recomendarse por el equipo para reducir el nivel
de riesgo.

Para definir el nivel de riesgo, se construyé la matriz de riesgo que se muestra en la
Figura 8.3.

Severidad

1 2 3 4 5 6

Probabilidad

R EARRE

Figura 8.3: Matriz de riesgo.

Para realizar la matriz de riesgo, se necesitan conocer dos componentes, la
severidad y la probabilidad.

La severidad de una consecuencia se definié en funcién de los dafios que provoca la

misma, tanto al personal como a los equipos, instalaciones y medio ambiente. En la
siguiente tabla se detalla la clasificacion.
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Tabla 8.2: Asignacion de la severidad en funcion de los dafios.

Severidad Dafios provocados
1 Pérdida de liquido/vapor dentro de la planta.
2 Dafios minimos y sin lesién de personas.
3 <10 personas lastimadas o dafios importantes.
4 >10 personas lastimadas o dafios ambientales.
5 Pérdida total de edificios/equipos.
6 Muerte del personal.

Para la probabilidad se asignaron palabras claves, a continuacién se muestran en la
Tabla 8.3.

Tabla 8.3: Asignacion de probabilidad.

Probabilidad Palabra clave
1 Improbable
2 Ocasional
3 Poco probable
4 Probable
5 Muy probable

Analisis HazOP

El método HazOP se centra en el analisis de las desviaciones de las variables o
pardmetros caracteristicos de la operacién de una instalacion respecto de la intenciéon del
proceso. La técnica HazOP utiliza palabras clave (NO, MAS, MENOS, etc.) que aplicadas a
los parametros de proceso (CAUDAL, PRESION, TEMPERATURA, etc.) dan lugar a
desviaciones (MAS CAUDAL, MENOS PRESION, etc.) de la intencién o condicion normal
de proceso. Una vez determinadas las desviaciones de las variables de proceso, se
determina la lista de posibles causas que las provocan y sus consecuencias.

Para cada causa-consecuencia se identifican acciones a seguir que puedan
prevenir, detectar, controlar y/o mitigar la situacion identificada. ©°
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1- Area de almacenamiento de bioetanol

En la Figura 8.4 se muestra un esquema simplificado del area de almacenamiento
de bioetanol y a continuacion el analisi HazOp correspondiente.

Areade Almacenamiento de Bioetanol

Producto
deszde fren

—

Figura 8.4: Diagrama area de almacenamiento de bioetanol.
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Area de Almacenamiento de Bioetanol

Palabra
Variable Clave Causa Consecuencia F* S** Riesgo Accion
Falla del
intercambiador de
calor que refrigera el | Explosiones con elevada Controlador de
Temperatura Alta producto. Por cantidad de heridos. 3 6 Temperatura y sistema
vaporizacion se Incendios de refrigeracion auxiliar.
genera una atmosfera
explosiva
Valvulas de desagote Controlador de Nivel.
Nivel de Alto fallan. Discontinuidad | Rebalse de tanque de 5 3 Tanque de
Tanque en el despacho de almacenamiento almacenamiento
producto adicional
Explosiones con elevada Disco de ruptura, valvula
Presion Alta Evaporacion de Etanol| cantidad de heridos. 3|6 piure,
; de alivio
Incendios
Verificacion periodica de
C Entrada de aire o Alteracién de la calidad lineas y estado de los
Composicion Otra 3 2 Il
agua del producto tanques de
almacenamiento
. Verificacion periddica de
. Cambio en la .
- Fallo en recambio de . lineas y estado de los
Contencion No ) composicion. Fuga de 2 2 I
disco de ruptura tanques de
producto .
almacenamiento
Suceso Que mas Inclemencia Explosion por ignicion 3 6 Colocacion de
externo en metereoldgica del producto Pararrayos en el terreno

F*: Frecuencia
S**. Severidad
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2- Destilacion

A continuacion se analiza la zona donde se encuentran las torres de destilacion del
proceso la de recuperacion de solvente, en la Figura 8.5 se encuentra un diagrama
simplificado de dichos equipos y a continuacion el andlisis HazOp correspondiente.

Produci

desie

Ermentsdores

Glicerina

Etanol + Agus

Glicerina

Etanol 257 wol

Figura 8.5: Diagrama de las torres de destilacion.

Aguz + sacamss + solidos disuslios

DESTILADORES

Variable Palabra Causa Consecuencia F* | S** Riesgo Accién
Clave
Menor caudal de vapor. Vapor Controladores de
a menor temperatura.Agua de | Disminucion del poder de Temperatura y flujo en
enfriamiento muy fria. Mayor separacion de la torre los equipos auxiliares
© Menos L 3|2 Il S
< caudal de agua de (calor). Pérdida de producto del tren de destilacion
£ enfriamiento .Temperatura de por el fondo. (Reboiler y
g alimentacién muy fria condensadores)
Q
L Controladores de
g Mayor caudal de vapor. Vapor | Aumento de presion. Mayor .
s . . . Temperatura y flujo en
mas caliente. Menor caudal de agua en el destilado. los equinos auxiliares
Més agua de enfriamiento. Agua de Producto fuera de 31| 4 auip S
N e, del tren de destilacion
enfriamiento a mayor especificacion. En casos (Reboiler
temperatura. extremos, explosién. y
condensadores)
c Inundacion en la torre. o
o Separacion ineficiente Accion correctora del
o Menos Elevada pérdida de carga. P ' 2|2 I lazo de control de
o producto fuera de .
a presion

especificacion.

136




Dafio en el sistema de bombeo

o valvulas. Apertura de la

valvula de vapor que viene de

la caldera por equivocacion
humana

La sobrepresion resulta en
fugas en la columna o de
las cafierias. Puede que

resulte en fuego o voladura.

Agregar una véalvula
de alivio en la
columnas que operen
a presion atmosférica

Caudal de liquido

Menos

Dario en el sistema de bombeo
o valvulas. Cambio de fraccién
de vapor en la alimentacion.

A bajo caudal de liquido, €l

gas ascendente a través de

los orificios del plato puede
empujar al liquido hacia

afuera y es malo el contacto
entre el gas y el liquido.

Baja la eficiencia de plato y

la separacién.

Control de Caudal de
alimentacion, presion
y temperatura.

Dafio en el sistema de bombeo
o vélvulas ya sea de la
alimentacioén hacia el tren de
destilacion o del reflujo de
destilado.

Aumenta la diferencia de
presion debido al alto flujo
de liquido, €l nivel en la
tuberia de descenso
aumentard mas aun para
permitir que el liquido entre
en el plato inferior.
Finalmente el liquido puede
alcanzar el nivel del plato
inferior, el liquido puede
llenar todo el espacio entre
platos de manera que la
torre se inunda y cae la
eficiencia.

Control de Caudal de
alimentacion, presion
y temperatura. Control
de caudal de reflujo

Caudal de gas

Menos

Dafio en el sistema de bombeo
o valvulas. Menor calor
entregado por el reboiler por
baja del caudal de calefaccion

Si el flujo del gas es muy
bajo, parte del liquido caera
a través de los orificios del
plato (lloriqueo); a causa de
este lloriqueo se fracasara
en obtener el beneficio del

flujo completo sobre los
platos; ademas a flujo muy
lento del gas, nada del
liquido alcanza las tuberias
descendentes.

Control de Caudal de
alimentacion, presion
y temperatura. Control
de caudal del vapor
calefactor del reboiler

Dafio en el sistema de bombeo
o valvulas. Aumento del caudal
de vapor de calefaccion en el
reboiler. Aumento de la
fraccion de vapor en la
alimentacion

Al igual que en el caso de
un caudal excesivo de
liquido, si hay un aumento
muy grande en el flujo de
gas puede aumentar mucho

la caida de presiény

generar inundaciones.

Control de Caudal de
alimentacion, presion
y temperatura. Control

de caudal del vapor
calefactor del reboiler
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Composicion de etanol en la
alimentacion

Otra

Problemas en la etapa de
fermentacion. Fuga de alguna
corriente auxiliar en algan
equipo de intercambio de calor

Producto fuera de
especificacion

Verificacion periodica
de lineas y estado de
los tanques de
almacenamiento

Dado que la tercera torre opera a una presion por debajo de la presién atmosférica
(70 Kpa) se realizara un analisis de riesgo diferenciado para la variable presion,
correspondiente a su operacion.

DESTILADOR TERCERA TORRE

Variable Palabra Causa Consecuencia F* S** Riesgo Accion
Clave
Aumento de la fraccién vaporizada que
c Disminucion en el entra como reflujo, la temperatura del Controlar temperatura
7% Mas intercambio del destilgdo aumenta al trabajar auna 5 3 " y fllu.jo de I.a corrientg
£ calor del presion mas elevada pudiéndose auxiliar de intercambio
condensador alcanzar la temperatura de degradacion de calor.

de la glicerina

F*: Frecuencia
S**. Severidad
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3- Fermentadores

El sistema de fermentadores esta formado por dos series en paralelo de cuatro
tanques en serie. En la Figura 8.6 sélo se ha representado una serie, la otra es idéntica.

CO2a
planta

de tratamiento

o
1

—Nj

3
1

Producto de fermentacion

A planta de
tratamiento
de efluentes
<t
recié’j;gu;a Levaduras muertas
prefermentador
Figura 8.6: Diagrama de los fermentadores.
FERMENTADORES
. Palabra
Variable Clave Causa Consecuencia F* | S* Riesgo Accibn
Fuga u obstrucciones. L
~ . Disminucion del caudal de Controladores de
L Menos Dafio en el sistema de 2 2 I .
2 o . producto Flujo
o caferias
=]
o
= Tiempo de residencia distinto,
< .
~ . como consecuencia el producto
Kl . Dafio del sistema de . - P L Controladores de
= Mas . saldrd fuera de especificacion. En| 2 6 :
T bombeo o vélvulas - Flujo
casos extremos explosion o
derrame de los fermentadores
Fuga u obstrucciones.
o 9 ; . o Controladores de
] Menos Dafio en el sistema de Baja en la produccién. 2] 2 | Fluio
% cafierias )
.G “ e
g g Aumento de presién en las
()] ~ -
© - . cafnerias y fermentador. En caso
-g 9 . Dafio del sistema de y Controladores de
2D Mas , extremo derrame de levaduraso | 2 2 | .
B = bombeo o valvulas . , Flujo
[ explosion de la linea de
fermentadores
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Fallas de operacion aguas
Arriba del sistema de
fermentadores. Drenado
forzoso de CO,. Fugas u
obstrucciones. Dafio en el
sistema de cafierias
anterior que provoque
fugas de la corriente de
reactivos.

Dado que el CO; producido se
utiliza para el sistema de
depuracion, ante una baja de la
presion habra una depuracion
deficiente.

Tener un
reservorio de CO,

Falla de la valvula de salida

Ruptura de paredes

Colocacion de
disco de ruptura

Agua de enfriamiento méas
fria

Baja en la produccién.

Controlador de
Temperatura

Agua de enfriamiento méas

caliente. El caudal de agua

de enfriamiento sea menor
al disefiado

Baja en la produccién por
desnaturalizacion de las
levaduras

Controlador de
temperatura y de
flujo del agua de

enfriamiento

Variacion de la calidad de
la materia prima. Defecto
en corrientes de agua,
aguas arriba

Produccién fuera de
especificacion.

N
9
] Menos
el
c
Nl
0
]
1™
[«
Mas
2 Menos
2 o
3 3
= o »
S c
g s
£ Mas
()]
[
c
0
(&}
2
o Otra
£
o]
O
o
2% ,
§ g Que mas
Q

Inclemencia metereolodgica

Explosion por ignicién del
producto

(*) considerando que los fermentadores se encuentran al aire libre

F*: Frecuencia
S**. Severidad

Verificacion y
andlisis de calidad
de la materia
prima para que
cumpla con los
estandares.
Controladores de
Flujo en seccion
de
pretratamientos.

Colocacion de
Pararrayos en el
terreno
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4-Calderas

Como se dijo anteriormente las calderas debido a sus altas temperaturas y
presiones de operaciones fueron consideradas también para el analisis.

CALDERAS
. Palabra
Variable Clave Causa Consecuencia F* S** | Riesgo Accion
- Temperatura superior a la Vélvulas de control de
= de disefio como falta de ., temperatura con sensores
o . . Explosion de la caldera. | 2 6 .
© agua, incrustaciones automatizados.Corte de
-1 Mas internas. temperatura.
=
Q
|_
Alta temperatura del fluido | Explosién de la caldera. | 2 6 Tapon fusible
Por la vaporizacion . -
. , b . Vélvulas de control de presion,
instantanea y la expansion | Rotura de las partes de .
. 2 6 Mandmetro, Presostato,
brusca del agua contenida la caldera . s -
Vélvula de alivio de presién
en la caldera.
Mas Por la combustion 3 .
. . Vélvulas de seguridad de
instantdnea de los vapores o X
(= . Rotura de la caldera 2 6 control de presién, Manémetro,
Ne) del combustible
= Presostato
o acumulado
a
Disminucion del espesor L Vélvulas de seguridad de
P Explosion de la caldera | 2 6 g 9
de las paredes control de presion
L Vélvulas de seguridad de
Disminucion del espesor . - .
Menos Implosion de la caldera | 2 5 control de presion, Valvulas de
de las paredes .
seguridad
Q
o 2
T 3 , Valvula de flujo de Llama inestable del
o 3 Més . 10 . 2 6 Alarma, Shutdown
£ -E combustible deteriorada combustible.
|5
o
Q
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Valvula de nivel de aqua Indicador de nivel de fluido,
Mas . g Inundaciones la caldera | 2 4 Il Sistema de control de nivel,
deteriorada
- Alarma Shutdown
2
=
Falla en el sistema de . Control de nivel, Presostato de
Menos Explosion de la caldera | 2 6 .
bombeo baja y de alta
o
E
o Observar calderas y las
£ Deficien ., ., Rotura de las partes de unidades auxiliares para
= Corrosion y/o erosion 2 5 P .
] te la caldera detectar averias y realizar
e .
= reparaciones
b=

F*: Frecuencia
S**: Severidad

Zonas Clasificadas

La clasificacion de areas con atmdsferas explosivas es un método de analisis que se
aplica donde pueden existir gases, nieblas, o vapores inflamables, fibras o polvos, con el fin
de establecer las precauciones especiales que se deben considerar para la construccion,
instalacion y uso de materiales y equipos eléctricos. Por ese motivo resulta necesario, como
paso previo a la seleccion del material eléctrico, realizar una clasificacion de las diferentes
areas o zonas. La misma se lleva a cabo teniendo en cuenta tanto las sustancias presentes
como su probabilidad de presencia.

Segun la normativa IEC (Comisién Electrotécnica Internacional) en la Argentina las
presencias de atmosfera explosiva para gases se clasifican en:

e Continuas— Zona 0
e Intermitente - Zona 1

e En condiciones anormales — Zona 2

Zona 0: Zona en la cual una mezcla explosiva de gases, vapor o niebla, est4 presente
permanentemente (la fase gaseosa en el interior de un recipiente o de un depdsito cerrado
constituye una zona “0”).

Zona 1: Zona en la cual una mezcla explosiva de gases, vapor o niebla es susceptible de
formarse en servicio normal de la instalacion.

Zona 2: Zona en la cual una mezcla explosiva puede aparecer con menor frecuencia o en
casos (fugas o negligencias de utilizacion).!*?

A partir de esta clasificacion se define a la zona de produccién y almacenamiento
como Zona 1.
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Dentro de la clasificacion provista por la IEC el alcohol etilico se clasifica como IIA
segun gases y vapores en grupos de explosion y segun su clases de temperatura como T2.

La clasificacion en base a la temperatura se realiza ya que uno de los componentes
de una explosion es la temperatura, por lo tanto es una variable relevante. La temperatura
superficial maxima de un aparato (maxima temperatura desarrollada por un aparato
eléctrico en funcionamiento en un ambiente de 40°C) no debe exceder la minima
temperatura de ignicién de la atmosfera explosiva. En la Tabla 3, se listan la clasificacion
por temperaturas segun normativa IEC y normativa estadounidense (NEC - National Electric
Code).

La temperatura de ignicion del etanol es de 363°C.

A partir de esta informacién se determina que los materiales a emplear seran

solamente IIA mientras que segun su temperatura los elementos a emplear pueden ser T6,
T5, T4, T3y T2. ¥

Tabla 8.4: Clasificacién por temperatura.

o CLASIFICACION
TEMPERATURAS EN °C EC NEC
450 T1 T1
300 12 T2
280 T2 T2A
260 T2 T2B
230 T2 T2C
215 T2 T2D
200 T3 T3
180 T3 T3A
185 13 138
160 T3 T3C
135 T4 T4
120 T4 T4A
100 15 I3
85 T6 TG

Para las distintas zonas el nivel de proteccidon que deberan contar estos equipo se
denomina Gb. ®¥ ¥ En esta clasificacion, los equipos a seleccionar presentan distintos
tipos de seguridad como se observa en la Figura 8.7. Para este caso, los equipamientos
deberan poseer proteccion e y d. 3
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Modo de proteccion

Letra
caract.

Descripcion

Simbolo

ANTIDEFLAGRANTE

Modo de proteccion en &l cual el material eléctrico s encemado dentro de una
envotvente capaz de resistir la explosion y de no tranemitir esta inflamacion al
ambients circundante.

o

l_l'lrf_

SEGURIDAD AUMENTADA

Modo consistente en aplicar las medidas necesarias con el fin da evitar la
posibiidad de sobrecalentamientos o la aparicion de arcos o chispas en el
interior y sobre las partes externas del material eléctrico.

SEGURIDAD INTRINSECA

Sa define la seguridad intrinseca como las medidas adoptadas, para limitar la
enargia en un circuito eléctrico y gue ninguna chispa, arco o efecto tSmico,
588 capaz de provocar la inflamacidn de una atmésfera explosiva dada.

g

!
o
-

S0OBREPRESION INTERNA

En este modo, se impide la penefracidn de una atmosfera explosiva
circundante al imtenior de la envolvente que contiens =l material eléctrico,
por contenar dicha envolventa un gas inerte 8 una presion superior a la de
la atmbsfera explosiva externa

{

:

INMERSION EM ACEITE

Modo de proteccion en el cual el material eléctrico o parte de este, esta
sumergido en aceite de forma tal gue es incapaz de inflamar la atmasfera
explosiva que la rodea

RELLENO PULVERULENTO

En este modo, la envolvente gue contiene el material elécirico esta rellena
de un polvo de manera tal gue ni un arco que se produzca en su interor ni
un calentamients excesivo de las paredes de la envohvents puedan producir
la inflamacidn de la stmdsfera circundante

ENCAPSULADO

Modo de proteccion en el cual las partes gue pueden inflamar una atmbsfera
por chispas o calentamientos estan embebidas en una resina de tal forma gue
esta atmasfera no pueda inflamarse.

B || 3¢ [

SIMPLIFICADD

Modo de proteccion que, aplicado a la construccion de material eléctrico, lo

incapacita durante &l senvicio normal, de provocar la ignicion de una mezcla
explosiva circundante. Existen tres categorias: Antichispas (nA), Respiracion
restringida (nR) y Simplificado para zona 2 (nC).

Figura 8.7: Modos de proteccién de equipos

Un material fabricado con proteccién “d” debe cumplir con tres condiciones basicas:

Contener una explosion interna sin deformacion permanente.
Garantizar que la ignicién no pueda transmitirse a la atmosfera circundante.

Presentar en cualquier punto exterior una temperatura inferior a la temperatura de

auto-inflamacién de los gases o vapores circundantes.

La no transmisibn de una ignicion
antideflagrantes, las cuales estan reglamentadas por norma (IRAM-IEC 60079-1) en cuanto
a su longitud y el intersticio maximo respecto al volumen de la envoltura.

Los materiales clasificados como modo de proteccion “d” (antideflagrantes) pueden
ser aptos, segun su disefio, para los grupos I; lIA; 1IB; IIC. [

interna se

93]

logra gracias a las Juntas

Un material fabricado con proteccién “e” debe cumplir con tres condiciones basicas:

Conexionado eléctrico sin posibilidad de autoaflojamiento.
Estanqueidad de
Proyecciones de agua en todas direcciones)
e Restriccion en la temperatura maxima de funcionamiento desarrollada.

Este modo de proteccion es aplicable a materiales eléctricos tales como: cajas de
derivacién con bornes, instrumentos de medicion, transformadores que no produzcan ni
arcos, ni chispas, ni calentamiento peligroso en funcionamiento normal. Los materiales
clasificados como modo de proteccion “e” (seguridad aumentada) pueden ser aptos, con la
restriccion de uso enunciada, para los grupos I; lIA; IIB; IIC. [

la envolvente, IP-54 minimo.

93]

(Protegido contra el

polvo,




A continuacién, se incluye normativas que deben tenerse en consideracién para
luminarias y equipos portatiles:

Tabla 8.4: Normativas a considerar.

EQUIPO IEC
Luminarias Fijas para Uso General
Lipo Po IEC 60079.0
Reflectores vy Lamparas |EC 600791 wio 80079.7
Luminarias con lamparas fluorescentes IEC: 588 1
Luminarias con l[amparas incandescantas
IEC &0079.0
Salidas de Fuerza IEC 600791 wio 60079.7

IEC 3091 (IEC 308.2)
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Capitulo 9: Analisis
economico del proyecto
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Estudio de mercado

En el dltimo afio, 2017, la produccion de bioetanol en Argentina alcanz6 1.105.000
metros cubicos. Cabe destacar que esta produccion es a base de maiz y cafia de azlcar y
gue actualmente no se registra la produccién a partir de remolacha azucarera. Se propone
disefiar una planta con una capacidad de disefio de 120.000 metros cubicos que
representaria una insercion en el mercado del 10,8% a base de esta materia prima
innovadora, por el momento, en nuestro pais.

Si bien Argentina es el 7™ productor mas grande de etanol, la capacidad de
produccion actual no alcanza el 2% de la de EEUU. Ademas, existen diferencias en los
volimenes producidos por planta: en Estados Unidos, la capacidad de produccién de la
planta mas grande es de 1.419.529 m* afio mientras que en Argentina la capacidad de la
planta méas grande es de 150.000 m*/ afio.™

El Ministerio de Energia y Mineria de la Nacion es el encargado de regular el precio
del bioetanol. Dado que no hay produccion a partir de remolacha, los precios publicados por
el ministerio son Unicamente para el biocombustible a base de maiz y cafia de azlcar.
Debido a las similitudes con el proceso a base de cafia, se decidié tomar el mismo precio de
venta, el cual es 22 $/L en octubre 2018.

En capitulos anteriores se disefiaron los equipos ideales y se estimaron cantidades
de materias primas y corrientes de servicio necesarias para la realizacion del proyecto. En
el presente capitulo se analizara la factibilidad econémica (dentro de un margen de +/- 30%
a 50% de error) para ver si se sigue avanzando a la etapa de autorizacion de presupuesto o
si finalmente el proyecto no es rentable.

El analisis econémico se llevara a cabo utilizando como moneda el délar
estadounidense (USD). Para aquellos casos en que se calculen costos en pesos argentinos,
se utiliza como valor de cotizaciéon 38 $/USD.

Costo de Inversion

En primer lugar, se realizara un andlisis de la inversion total para poner en
funcionamiento la planta. La misma se compone de la inversién fija total (Irr) y el capital de
trabajo (I,). La primera es la cantidad de dinero necesaria para construir totalmente una
planta de proceso, con sus servicios auxiliares y ubicarla en situacién de poder comenzar a
producir. Es basicamente la suma del valor de todos los activos de la planta. El segundo es
el capital adicional con el que se debe contar para que comience a funcionar el proyecto,
esto es financiar la produccion antes de percibir ingresos por ventas.

La estimacion de la inversion fija se realizara por el método de los factores. Este es
un método mediante el cual puede extrapolarse la inversion fija de un sistema completo a
partir del precio de los equipos principales del proceso con instalacion.
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Terreno

La planta se ubicara en la localidad de General Conesa, Provincia de Rio Negro. En
dicha region se prevé la instalacion de un parque industrial en un futuro inmediato. Segun la
sancion de la ordenanza municipal N° 2400/17, el Concejo Deliberante local establecié la
creacion del Parque Industrial, cediendo 33 hectareas que se encuentran sobre la Ruta
Nacional N° 250, a tres kilometros del casco urbano de la localidad.®

La apertura de este nuevo parque industrial traerd consigo importantes beneficios
para atraer a las diversas empresas para instalarse alli, por ejemplo seran beneficiadas por
la Ley Provincial 4.618 (Pcia Rio Negro) de “Promocion Industrial”.®”!

La produccion de bioetanol a partir de remolacha azucarera es una actividad
industrial con mucho potencial para desarrollar y expandir la economia regional. Segun lo
expresado anteriormente se utilizara el supuesto que el parque industrial, como politica de
fomentar la radicacién de industrias, cede el terreno que se necesita para instalar la planta.

Equipos Principales

Para los equipos principales se emplearon tablas estimativas de precios obtenidas a
partir de caracteristicas importantes obteniendo los precios presentes en la Tabla 9.1. Debe
sefialarse que el valor de instalacién para este caso contempla el costo de transporte del
equipo a puerta de fabrica. Los precios de dichos equipos no son para el afio actual, en la
Tabla 9.2 se actualiza para el afio actual.

Tabla 9.1: Lista detallada de costos de equipos + instalacion

o : Costo
Caracteristicas Indice por o : Costo total +
N : unitario Cantidad .
de Disefio material (USD) Instalacion (USD)

Equipo

Fermentador 1*** 3000 m*® 1,70 628.486,52 2,00 3.142.432,58

Reaccion |Fermentador 2*** 1200 m*® 1,70 386.712,11 2,00 1.933.560,56
Fermentador 3*** 650 m® 1,70 279.425,47 2,00 1.397.127,35
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Fermentador 4*** 465.114,22 2.325.571,12

Almacenamie| Tanques de 80.000,00 7,00 672.000,00
nto Almacenamiento

*[98] ; **[99];***[100];

Luego, a través de los indices correspondientes siguiente la formula:
. . indice afio A
Iano'A — Iano,B
equtpo - "equpo - Mndice afio B

se obtuvieron los valores para el afio 2016 como se observa en la Tabla 9.2.
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Tabla 9.2: Precios actualizados de equipos para el afio 2016

indice a afio

Afio base base* indice 2016* Costo actua
Molturadora 1998 389,50 295.763,80
Difusor 1998 389,50 469.278,56
Prensa 1987 320,00 480.000,00
Secador 1998 389,50 453.504,49
Fermentador 1 1987 320,00 6.284.865,16
Fermentador 2 1987 320,00 3.867.121,12
Fermentador 3 1987 320,00 2.794.254,69
Fermentador 4 1987 320,00 4.651.142,24
Centrifuga 1998 389,50 640,00 1.183.055,20
Torre 1 Destilacion 1987 320,00 532.147,20
Torre 2 Destilacion 1987 320,00 447.532,80
Torre 3 Destilacion 1987 320,00 61.152,00
A'macépgﬂie”to 1998 389,50 1.104.184,85
enI:;;r:]iZE o 1987 320,00 1.004.597,02
Bombas 1998 389,50 120.474,45
Calderas 1998 389,50 2.070.346,60

*[101]

Para el precio de la lavadora no fue necesario actualizar el valor del equipo mediante
un indice de costos ya que dicho presupuesto fue estimado en base al valor de venta real.
El precio fue estimado considerando el costo del equipo en puerto de origen (precio F.O.B-
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Free On Board) y se le adiciono el costo de flete maritimo méas seguros llegando al precio
C.I.F. (Cost, insurance and freight).

Para estimar el precio del flete maritimo se utiliz6 un programa que estima dicho
costo"® a partir de datos basicos del producto tales como puerto de origen y destino, tipo
de mercaderia, costo, método de envio y tipo de carga. Se consider6 como tipo de
mercancia equipos pesados, como puerto de origen Dublin, Irlanda y puerto destino Buenos
Aires, Argentina. Se estimé el método de envio como carga pesada, y se indicaron el peso
del equipo asi como sus dimensiones "y se adiciono el costo de seguro maritimo. A partir
del precio FOB que es de 57.500 USD. Por lo tanto se estima el costo de flete maritimo més
seguro en 4.600 USD, esto resulta en un costo C.I.F., Buenos Aires de 62.100 USD. Se
estima un incremento de dicho precio en 10% para cubrir costos de impuestos de
importacion, derechos aduaneros, entre otros. De este modo se obtiene un costo de la
lavadora puesta en fabrica que es de 68.310 USD. Dado que se requieren 3 equipos, el
precio total incluyendo instalacién (estimada como un 20% del precio de equipo) es de
245.916 USD.

Mediante la suma de los equipos descritos anteriormente estos se determiné que el
valor correspondiente para el rubro equipos con instalacion corresponde a 26.065.336,20
USD.

Ademas, se debe tener en cuenta que se necesitan 15.000 kg de solvente (glicerina)
para comenzar a producir, el cual forma parte de la inversion fija directa de la planta ya que
es un gasto de puesta en marcha. El precio de la glicerina es 300 USD/ ton*%"®, luego el
costo es 4.500 USD.

Se consider6 el costo de la levadura Saccharomyces cerevisiae para llenar los
tanques inicialmente. La cantidad de levadura necesaria es 67.000 kg, se considerd un
precio de venta de 6,8 USD/kg "™ este es el precio F.O.B. (free on board) en China. Para
obtener el precio puesta en fabrica se le suma a dicho valor el flete maritimo puerto de
embarque-puerto destino mas seguros. De este modo se obtiene el precio C.I.F. (Cost,
Insurance & Freight), Buenos Aires. A este valor se le adicionan los derechos aduaneros e
impuestos.

Para estimar el precio del flete maritimo se utiliz6 un programa que estima dicho
costo® a partir de datos basicos del producto tales como puerto de origen y destino, tipo
de mercaderia, costo, método de envio y tipo de carga. Se consideré6 como tipo de
mercancia producto quimico, como puerto de origen Xiagang, China y puerto destino
Buenos Aires, Argentina. Se estimoé la carga en tres containers de 20 pies, que tienen una
capacidad méaxima de 30.130 Kg ***¥ y se adiciono el costo de seguro maritimo. A partir del
precio FOB que es de 458.571,6 USD (la cantidad de levadura requerida para iniciar el
proceso). Por lo tanto se estima el costo de flete maritimo mas seguro en 9.000 USD.

El costo C.I.F., Buenos Aires es de 467.571,6 USD aproximadamente. Sobre el
precio C.I.LF. se incrementa un 10% para cubrir costos de impuestos de importacion,
derechos aduaneros, entre otros. De este modo se obtiene un costo de levadura puesta en
fabrica que es de 514.328,76 USD.

También se tuvo en cuenta para la puesta en marcha el gasto en agua. Se consideré
el volumen que se utiliza en un dia del circuito completo, lo cual es 86.862 m® y 6 dias de
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reposicion, 69.795 m*. Teniendo en cuenta el precio del agua 9,05 $/m* mas impuestos
(Anexo Capitulo 9 - Cuadro tarifario), el gasto es 47.459 USD. 10%]

Una vez determinado el valor de los equipos se decidié emplear el método de de los
factores usando un valor medio en cada sector exceptuando el valor correspondiente a
planta de servicio dado a que al encontrarnos en parque industrial dicho valor
correspondera a cero. De esta forma quedan explicitados los factores correspondientes al
método como se denota en la Tabla 9.3.

Tabla 9.3. Valores seleccionados para el método de factores.

Proceso mixto

Control complejo, centralizado

Construcciéon semiabierta

Planta de servicios totalmente

nueva 0
Entre unidades de proceso 0,05
separadas

Ingenieria compleja

Unidad comercial grande

Variaciones imprevistas

Utilizando el método seleccionado en el cual:
I = [Ig * (1 + 2 fairectos) + 4.500 + 47.459 4+ 458.571] * (1 + Xfingirectos)

Se obtiene que el valor de la Inversion Fija corresponde a 78.507.065,72 USD. Dado
a gue nos encontramos en un parque industrial y suponemos que el terreno sera dado
gratuitamente se concluye que, para este caso, el valor de la Inversion Fija (1) sera igual al
de la Inversion Fija Total (Ie=Ie7).

Tomando al capital trabajo (lw) como un 15% de la It y dado que la Inversion Total
(It) resulta de su suma se obtiene que I+= 90.283.125,58 USD.

A modo de comparar si la inversion total es coherente, se comparara el valor
obtenido con la inversion de un proyecto de planta de bioetanol a partir de remolacha del
grupo Tereos en la localidad de Origny Sainte-Benoite (Aisne)™®. Para dicha planta con
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una capacidad de 300.000 m® afio, se invirtieron unos 190 millones de euros a valores del
2006.

Afectando dicha inversién por los indices de costos para llevarla a valores actuales:

»

&4
€190.000.000 = = €243.584.867

4996

En délares = USS 280.122.598
Aplicando un factor costo-capacidad de 0.6(tipico para plantas quimicas):

120.000,%¢

USs 280.122.598 *( ) = UU$5161.653.138

300.000

Comparando ambos valores se ve una diferencia del 55,85% con respecto a la
inversién calculada. Esta diferencia claramente puede deberse a que en esta instancia del
proyecto se estan estimando en su mayoria los precios de los equipos. Como resultado, los
precios pueden estar subestimados, aunque también se esté comparando dicho valor con la
inversién afectada por factores de capacidad e indices de costo.

Costos de produccion

Los costos de produccion o costos operativos son aguellos involucrados en
mantener la operaciéon normal de la planta. La estimacion de dichos costos es clave para
determinar la viabilidad de un proyecto y hacer elecciones entre posibles esquemas
productivos.

Los costos de produccién se dividen en dos grupos, costos variables y costos fijos.
Mientras que los primeros dependen de la cantidad de producto producida los segundos son
constantes independientes del porcentaje de utilizacion de la planta. En la Tabla 9.4 se
muestra la clasificacion de costos.

Tabla 9.4: Clasificacion de costos

Costo de materia primas Costo depreciaciéon
Costo de envases Costo de impuestos
Costos de inversion
Costo de mano de obra Costo de seguros
Costo de supervision Costo de financiacién
Costo de servicios Costo de ventas y distribucion
Costo de mantenimiento Costo de administracion y direccion
Costo de suministros Costo de investigacion y desarrollo
Costos de laboratorio
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Costo de regalias y patentes |

La planta disefiada opera 240 dias al afio, 24 horas por dia. Siendo la capacidad
real de produccién de 120.000m?afio y contando con un factor de efectividad global de 0,85
dando una capacidad de disefio de 141.176 m®afio. Los costos de operacion totales se
calculan para un periodo de tiempo determinado, se toma como base de tiempo un afio y
para la capacidad de disefio.

Los ingresos por ventas totales se calculan teniendo en cuenta la venta del producto
principal y la venta del subproducto generado, pienso para ganado. Respecto al bioetanol
se generan 120.000 m3/afio, el precio de venta es de 22$/L, el ingreso por bioetanol
asciende a 69,600,000.00 USD/afio. En cuanto al pienso para ganado se producen 41.270
kg/h, esto es una produccién anual de 237.715 ton/afio aproximadamente. El precio de
venta se toma en 71,49 USD/ton™? de este modo el ingreso obtenido por la venta de
pienso llega a la cifra de 16.994.259 USD/afio.

Finalmente los ingresos por ventas totales resultan de 86.594.259,65 USD/ afio.

El criterio para seleccionar el porcentaje de utilizacion de la planta se basa en que
en los primeros afios del proyecto no se llegara a operar al 100% debido a una rampa de
aprendizaje dada para una planta nueva con personal sin experiencia. Debido a esto se
plantea operar al 80% en el primer afio, seguido de un segundo afio al 90% para alcanzar
un tercer afio con operacion, mantenida a lo largo de los afios, del 100%.

A continuacion se detalla como se estimé el costo de produccion para cada rubro en
la capacidad de disefio.
Costos variables

Costo de materia prima (MP)

Este rubro corresponde a las materias principales para elaborar el producto. A partir
del balance global de la planta y el precio unitario de cada materia prima se estima el costo.
En esta seccion se considera remolacha azucarera, levadura, Saccharomyces cerevisiae, y
el agua de proceso.

La materia principal del proceso es la remolacha azucarera. En la Argentina no se
cultiva a gran escala. Para el analisis econémico se estima el precio como el valor promedio
de las distintas fuentes consultadas en Espafia. El precio resulta de 38.825 USD/ton % . A
pesar de lo dicho anteriormente dicho precio se considera puesto en fabrica, ya que la
instalacion de la planta contempla que haya cultivos de remolacha azucarera a nivel local.
Segun el balance global del proceso se requieren 246,23 ton/h. Por lo tanto el costo anual
de remolacha se estima en 55 millones de délares por afio aproximadamente.

Para el caso de la levadura Saccharomyces cerevisiae el requerimiento es de
19.468,80 kg/afo (aqui sélo se ha considerado la reposicion) y el precio es de 6,8 USD/Kg,
071 aste es el precio F.O.B. (free on board) en China. Para obtener el precio puesta en
fabrica se le suma a dicho valor el flete maritimo puerto de embarque-puerto destino mas
seguros. De este modo se obtiene el precio C.I.LF. (Cost, Insurance & Freight), Buenos
Aires. A este valor se le adicionan los derechos aduaneros e impuestos.

154



Para estimar el precio del flete maritimo se utilizd6 un programa que estima dicho
costo"® a partir de datos béasicos del producto tales como puerto de origen y destino, tipo
de mercaderia, costo, método de envio y tipo de carga. Se consideré como tipo de
mercancia producto quimico, como puerto de origen Xiagang, China y puerto destino
Buenos Aires, Argentina. Se estim6 la carga en containers de 20 pies, que tienen una
capacidad méaxima de 30.130 Kg'®® y se adiciono el costo de seguro maritimo. A partir del
precio FOB que es de 132.387 USD (la cantidad de levadura requerida para un afio). Por lo
tanto se estima el costo de flete maritimo mas seguro en 4.500 USD.

El costo C.I.F., Buenos Aires es de 136.887 USD aproximadamente. Sobre el precio
C.LLF. se incrementa un 10% para cubrir costos de impuestos de importacion, derechos
aduaneros, entre otros. De este modo se obtiene un costo de levadura puesta en fabrica
gue es de 150.575,7 USD/afio.

El agua de proceso corresponde a la que se utiliza en el depurador. Para este
proceso de requieren de 669.760 kg/h de los cuales se utiliza 992 kg/h procedentes de la
torre de recuperacién de solvente. Por lo tanto el requerimiento de agua de proceso sera de
668.768 kg/h. Teniendo en cuenta que el proveedor de agua es “Aguas Rionegrinas” que
establece un precio de 9,05 $/m® mas impuestos (Anexo | - Cuadro tarifario) para
establecimientos industriales. El costo anual de agua de proceso se eleva a 1.167.125,24
USD/afo.

Finalmente el costo de materia prima para la capacidad de disefio se calcula con la
siguiente expresion:

Costo MP (USD/afio) = Costo remolacha + Costo levadura + Costo agua

Costo MP = 55.013.472 USD/afio + 150.575,7 USD/afo + 1.167.125,24 USD/afio
Costo MP =56.331.172,94 USD/afno

Costo de Envases

Dado que el bioetanol producido se vendera a granel (por m®) el costo de los
envases no es considerado en el presente analisis econémico.

Costo de Mano de Obra (MO)

Incluye los sueldos de los obreros y/o empleados cuyo trabajo esta directamente
asociados a la fabricacién del producto.

Para estimar la cantidad de empleados, se toma como referencia la cantidad de
mano de obra en empleos directos que requiere la empresa “Bio4 Bioetanol Rio Cuarto
S.A.” Dicha planta produce bioetanol a partir de maiz con para una produccién de 90.000
m3/afio de bioetanol, considerando que en el proceso no intervienen en gran medida los
operarios. Se toma dicho valor de 120 empleados. ***@

Utilizando un sueldo de 79,8 $/hh con una contribucibn mensual fija de
3.500%/mes™**”! como lo establece la federacion argentina de trabajadores de industrias
guimicas y petroquimicas sumando una contribucién para la carga social del 35%, sumando
el aguinaldo y realizando el cambio de moneda a ddlares se obtiene:
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MO 120 [ 8 i 79,8 > 13 meses + 13 meses 3500 > L35
arml — * —_— —_ * ¥
*Yanual operartos dia " hh afio afio mes 38

MO,,..; = 1,255,397.68 USD /aiio

Supervision

Comprende los salarios del personal responsable de la supervision directa de las
distintas operaciones.

La magnitud de la supervision del proceso que se implementa en una planta esta
estrechamente vinculada con la cantidad total de mano de obra, la complejidad de la
operacion y los niveles de calidad de los productos. Normalmente se encuentra entre el 10 y
el 25% del costo de mano de obra, en este caso, se consider6 el 17,5%. Es decir,
219.694,59 USD/ afio.

Servicios

Este componente del costo contempla los servicios que se requieren para realizar la
produccion del bien. Entre los servicios, en general, se incluyen energia eléctrica, gas
natural, agua, vapor, aire comprimido, entre otros.

Se consideré que el agua utilizada proviene del agua de red. El proveedor sera
“Aguas Rionegrinas”, el precio del agua es de 9,05 $/m® M?d mas impuestos (Anexo
Capitulo 9 - Cuadro tarifario). Para calcular la cantidad de agua necesaria, se consideraron
todos los caudales de agua dentro de la planta como circuitos cerrados, donde en todo
momento se trata de recuperar el maximo posible. Se consider6 que en las torres de
enfriamiento y en el lavado de la remolacha se perdia un 15% del agua. En el primer caso
por evaporacién, y en el segundo, debido a que en el proceso de desarenado una parte del
agua se pierde con la tierra. Para estas dos etapas se prevé gue seradn necesarios
368.295,30 kg/h de agua. Por otra parte, para el agua que circula por los reactores, caldera
e intercambiadores de calor, se considera una pérdida del 10% por lo que se necesitara
reponer 116.398,20 kg/h de agua. En total seran necesarios 484.693,50 kg/h de agua, esto
representa anualmente 2.791.834,56 m3/afio. Teniendo en cuenta el precio del agua, el
gasto anual a la capacidad de disefio es 845.880,16 USD/afio.

Para los gastos de electricidad, se tuvo en consideracién el consumo de los equipos
con mayor gasto energético (bombas, agitacion y centrifugas). También se considera el
gasto energético en el equipo de la lavadora y molturadora™?!. El consumo anual de estos
equipos es 24.824.816,64 kWh/afio. No se tuvo en cuenta el consumo del equipo de
depuracién ni difusién ya que no se cont6 con una estimacion fiable, igualmente el consumo
de este equipo no sera de peso significativo en relacién a los demas.

Para determinar el gasto de electricidad, se utilizé la tarifa vigente[“?’], la cual para
industrias grandes tiene una componente fija de 777,57 $/bim y una variable de 2.503
$/KWh. El gasto total en electricidad es 62.139.626,33 $/ afio 0 1.635.253,32 USD/afio.
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Para la generacién de vapor, el combustible elegido fue el gas natural con un precio
de 4,82 USD/ MMBTU™*. Anualmente, se necesitan 2,265*10** kJ, por lo que el costo total
es 10.918.806 USD/ afio.

En total, para el funcionamiento de la planta a su capacidad de disefio, se gastan
13.399.939,48 USD/ afio en servicios.

Mantenimiento

Este rubro incluye los costos de materiales y mano de obra (directa y supervision)
empleados en planes de mantenimiento preventivos y en reparaciones a debidas a roturas o
desperfectos en el funcionamiento. En general se considera entre el 2 y el 10% de la IF.

Para este caso, se lo estimé como el 6% de la IF. Es decir, 4.710.423,94 USD/ afio
Suministro

Incluye los materiales usados por la planta industrial excluyendo los items que ya
fueron considerados en los rubros correspondientes a materia prima, materiales de
reparacion o embalaje. A modo de ejemplo, se incluyen es este rubro los aceites
lubricantes, material de vidrio, guantes, reactivos, material para limpieza.

Se lo estim6 como el 0,75% de la IF, es decir, 588.802,99 USD/ afo.
Laboratorio

Incluye el gasto de los ensayos de laboratorio para el control de las operaciones y el
control de la calidad de los productos. Generalmente se encuentra entre el 2 a 20% de la
mano de obra, se tomo el 11%.

El costo total fue 24.166,41 USD/ afo.
Regalias y patentes

Cualquier licencia de produccion que deba pagarse sobre la base de produccién
debe ser considerada como un costo de producciéon. Normalmente esta entre el 0 y el 5%
de las ventas totales, para este caso se adopt6 el 2%.™!

El costo de regalias y patentes fue 1.731.885,19 USD/ afo.
Costos fijos
Costo de depreciacion

La depreciacion es una disminucion en valor. La mayoria de los bienes van
perdiendo valor a medida que crece la antigiiedad. Los bienes de produccion comprados
recientemente, tienen la ventaja de contar con las uUltimas mejoras y operan con menos
posibilidades de roturas o necesidad de reparaciones.Esta pérdida en valor se reconoce en
practicas de contabilidad como un gasto de operacion. En lugar de cargar el precio de
compra completo de un nuevo bien como un gasto de una sola vez, la forma de operar es
distribuir su costo de compra durante la vida del bien en los registros contables. Este
concepto de depreciacion puede parecer en desacuerdo con el flujo de caja real para una
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transaccion particular, pero para todas las transacciones tomadas colectivamente provee
una representacion realista del consumo de capital en estados de beneficio y pérdida.

Para este caso, se utilizard el método de depreciacion méas sencillo, el cual es por
linea recta. El costo de depreciacion anual se calcula como:
Costo de depreciacion = (1/afios de vida util) x (IF — L)

Donde L es el valor residual o de reventa al final de la vida util del bien, se lo tomé
como el 1% de la IF.

El tiempo de vida util del proyecto son 20 afios.
El costo de depreciacion es 3.886.099,75 USD/ afio.
Costos de impuestos

Corresponden a impuestos fijos a la propiedad, no se incluyen aqui los impuestos
sobre la ganancia. Depende del lugar donde esta ubicada la planta industrial, ya que las
plantas situadas en ciudades pagan mas impuestos que las correspondientes a regiones
menos poblada. Dado que la planta se ubica en la regién de Rio Negro sera beneficiada con
la Ley Provincial 4.618/2010" que establece en su Articulo 3-a) la exencién o reduccion
de los impuestos provinciales.

En general,este costo se encuentra entre el 1 y 2% de la IF, considerando los
beneficios nombrados anteriormente se toma el limite inferior de la estimacion, debido a
impuestos nacionales. El costo de impuestos es 785.070,66 USD/ afio.

Costos de seguro

En este rubro se contemplan seguros sobre la propiedad (incendio, robo parcial,
total) asi como también seguros para el personal y mercancias (perdidas parciales / totales).
Se encuentra entre el 0,5y el 1% de la IF. En este caso, monto anual de este rubro se
estima como un 0,75% de la IF, es decir, 588.802,99 USD/ afio.

Costos de financiacion
Dado a que no se contemplan financiaciones este coste es cero.
Ventas y distribucion

Este componente del costo de produccion incluye los salarios y gastos generales de
oficinas de ventas, los salarios, comisiones y gastos de viaje para empleados del
departamento ventas, los gastos de embarque y transporte, los gastos extras asociados con
las ventas, los servicios técnicos de venta y la participacion en ferias, entre otros. En
general, este costo se calcula como un porcentaje (del 1 al 5%) de los ingresos por ventas
anuales (VT). Por lo cual se utilizé un valor de 2,5% VT. El costo anual es 2.164.856,49
USD.

Administracion y direccion

Este componente del costo de produccion incluye todos los gastos de la
administracién de la empresa, como por ejemplo los salarios del personal administrativo y
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los gastos generales, tanto de insumos como de servicios (telefonia, internet, energia
eléctrica, limpieza de oficinas, seguridad, servicio de medicina laboral, transporte entre
plantas o sedes (si hubiera mas de una)). Ademas, contempla los gastos de direccion de la
empresa, como por ejemplo el salario de la conduccién superior (presidente de la compafiia,
gerentes), el pago a servicios de asesoramiento legal, contable y de auditoria. Este costo se
puede estimar como un porcentaje (20 a 40%) del costo de mano de obra directa (MO). Por
ende se selecciond un valor promedio del 30% MO. El costo anual es 376.619,31 USD.

Investigacion y desarrollo

En general se estima como un porcentaje del valor de los ingresos por ventas (0,5%
a 5%). Se tomo el 0,5 %, el costo anual es 432.971,30 USD.

Costo total y costo unitario

El costo total de produccion (CT) que se mide en unidad monetaria por unidad de
tiempo, se obtiene de sumar los costos variables totales (CVT) y los costos fijos totales
(CFT), segun muestra la ecuacion:

CT = CVT + CFT

Si al valor del costo total de produccion (CT) se lo divide por las unidades producidas
en la unidad de tiempo considerada (N), se obtiene el costo unitario de produccion, que se
mide en unidad monetaria por unidad de producto. Esta relacién se muestra en la ecuacion:

CT/N = CVT/N + CFT/N

Retomando los conceptos, el costo variable total (CVT), medido en unidad monetaria
por unidad de tiempo, tiene una variacion proporcional a la produccion por unidad de tiempo
(N) y el costo fijo total (CFT), medido en unidad monetaria por unidad de tiempo, es
constante con la produccién por unidad de tiempo (N). En consecuencia, al analizar los
costos unitarios puede observarse que los costos variables unitarios son constantes con la
produccion por unidad de tiempo (N) y los costos fijos unitarios decrecen con un aumento
de las unidades producidas por unidad de tiempo (N).

En la Tabla 9.5 se muestra los costos de produccion para el 100% de utilizaciéon de
la planta.

Tabla 9.5: Costos de produccion para la capacidad de disefio.

A continuacién se muestra en la Tabla 9.6 los costos de operacion durante los
primeros 3 afios; a partir del tercer afio los costos serdn siempre los mismos porque la
planta no cambiard mas su porcentaje de utilizacion.
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Tabla 9.6: Costos de produccion

Costo

Materias Primas (MP)

indice

Capacidad de
Disefio

$56,331,172.94

Afo (%utilizacion de planta)

1 (80%)

$45,064,938.35

2 (90%)

$50,698,055.65

3 (100%)

$56,331,172.94

Envases

Mano de Obra (MO)

$1,255,397.68

$1,004,318.15

$1,129,857.92

$1,255,397.68

Supervision 17,5% de MO $219,694.59 $175,755.68 $197,725.14 $219,694.59
Servicios - $13,399,939.48 | $10,719,951.59 $12,059,945.54 | $13,399,939.48
Mantenimiento 6 % IF $4,710,423.94 $3,768,339.15 $4,239,381.55 $4,710,423.94

Suministro 0,75% IF $588,802.99 $471,042.39 $529,922.69 $588,802.99

Laboratorio 11 % MO $24,166.41 $19,333.12 $21,749.76 $24,166.41
Regalias y patentes 2% VT $1,731,885.19 $1,113,600.00 $1,252,800.00 $1,392,000.00

Costos de depreciacion

$3,886,099.75

$3,886,099.75

$3,886,099.75

$3,886,099.75

desarrollo

Costos de impuestos 1%IF $785,070.66 $785,070.66 $785,070.66 $785,070.66
Costo de seguro 0,75% IF $588,802.99 $588,802.99 $588,802.99 $588,802.99
Costo de financiacién - - - - -
Ventas y Distribucion 1-5%VT $2,164,856.49 $2,164,856.49 $2,164,856.49 $2,164,856.49
Adm. y direccion 30% MO $376,619.31 $376,619.31 $376,619.31 $376,619.31
Investigacion y 0,5% VT $432,971.30 $432,971.30 $432,971.30 $432,971.30

Con el objetivo de sumar claridad a los datos presentados en la tabla precedente, a
continuacion se presentan las representaciones graficas de los mismos.
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Distribucion de Costos

Costos Fijos
12%

Costos Variables
88%

Figura 9.1. Distribucién de costos

En la Figura 9.1 se encuentra representada la distribucién de costos, donde se
puede apreciar que el 88% de los mismos son los denominados costos variables. Esta
informacion sera de utilidad a la hora de plantear un analisis de sensibilidad.

) __Reqgaliasy
Costos Variables " patentes
. 2%
suministro____ Labgc;tnrlq.m_._
.1% "--.____

Mantenimiento_

6%
SENICios
17%
Supervision__
0% . :
Mano de Obra__ g teria Prima
2% T2%

Figura 9.2. Estructura de costos variables .
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Costode Servicios

Electricidad _
12% 1

Agua _
6%

zas Matural
82%

Figura 9.3. Composicién de costos de servicios

En la Figura 9.2 puede observarse que la mayor parte de los costos variables se
deben a la materia prima y los servicios con un 72 y 17% respectivamente. Dado que estos
son los costos mas influyentes se analizaran en el analisis de sensibilidad del proyecto. A su
vez, al analizar la composicion de los costos de servicios se aprecia que los gastos en Gas
natural son el componente principal de esta categoria.

Investigaciény . Costos FijDS
desarrollo

5%
Administraciany_

Direccian
5%
_Depreciacian
47%
Ventasy _
Distribucidn
26%
Seguro__
7%
Impue
10%

Figura 9.4. Estructura de costos fijos

Por dltimo en la Figura 9.4 se observa la estructura de los costos fijos donde los mas
importantes resultan ser los costos de depreciacion y los relacionados con las ventas y
distribucion.
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Rentabilidad

Mediante la realizacion de un cuadro de fuentes y usos de la Tabla 9.7 se puede
obtienen los flujos de caja (FC) para el proyecto. Como se puede apreciar, al encontrarnos
con FC positivos es posible continuar el analisis del proyecto. Se muestran los flujos de
caja hasta el afio 5, luego se repite hasta el afio 20.

Tabla 9.7: Cuadro de Fuentes y Usos

Euentes

FC $2,589,808.54 | $3,457,074.70 | $4,170,956.47 | $4,170,956.47 $4,170,956.47

Es importante aclarar que los impuestos fueron calculados con una tasa del 35% vy el
método de depreciacion adoptado por la empresa fue el de linea recta.
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Por otra parte como el primer afio asi como también en el segundo el ingreso por
ventas no supero los costos de produccion, se tomé que el impuesto era 0 $. Debido a que
el impuesto a las ganancias no tiene sentido que se cobre si la empresa no genera ingresos
netos.

Para determinar la rentabilidad del proyecto es necesario utilizar un método que
tenga en cuenta el valor temporal del dinero y un método estatico, el cual no lo considere. Si
ambos resultan en que el proyecto se acepta entonces se concluye que el proyecto es
rentable.

Para este caso se analiz6 empleando el método del tiempo de repago como método
estatico y tasa de retorno impositiva (TIR) como método dindmico. Ademas, como
complementario se realizé un estudio del valor presente (VP).

Tiempo de Repago (ng)

Se define como el minimo periodo de tiempo teGricamente necesario para recuperar
la inversion fija depreciable en forma de flujos de caja del proyecto. En caso de que el
proyecto en analisis tenga flujos de caja crecientes o decrecientes, el tiempo de repago se
debe determinar aplicando el método gréfico.

El método grafico consiste en graficar en ordenadas el flujo de caja acumulado del
proyecto y en abscisas los afios del proyecto. El flujo de caja acumulado puede calcularse
considerandolo en el afio cero igual a la inversion fija depreciable. En este caso, el tiempo
de repago resulta de la lectura directa en el grafico de aquél tiempo para el cual el flujo de
caja acumulado se hace cero.

Si:
tiempo de vida util del proyecto

2
tiempo de vida util del proyecto

2

ng < = proyecto puede ser aceptado

ng > = proyecto rechazado

Tasa de Retorno Impositiva (TIR)

Este método tiene en cuenta el valor temporal del dinero invertido con el tiempo vy
estd basado en la parte de la inversidn que no ha sido recuperada al final de cada afio
durante la vida atil del proyecto. Se establece la tasa de interés que deberia aplicarse
anualmente al flujo de caja de tal manera que la inversion original sea reducida a cero (o al
valor residual mas terreno mas capital de trabajo) durante la vida util del proyecto. Por lo
tanto, la tasa de retorno que se obtiene por este método es equivalente a la maxima tasa de
interés que podria pagarse para obtener el dinero necesario para financiar la inversion y
tenerla totalmente paga al final de la vida Gtil del proyecto.

« Si la TIR> TRMA entonces se acepta el proyecto
« Si la TIR= TRMA es indiferente

+ Sila TIR < TRMA entonces se rechaza el proyecto
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Valor Presente (VP)

Este método compara los valores presentes de todos los flujos de caja con la
inversion original. Supone igualdad de oportunidades para la reinversion de los flujos de
caja a una tasa de interés asignada previamente. Esta tasa puede tomarse como el valor
promedio de la tasa de retorno que o tiene la compafiia con su inversién de capital o
seleccionar una TRMA para el proyecto. El valor presente del proyecto es igual a la
diferencia entre el valor presente de los flujos anuales de fondos y la inversion inicial total.
El valor presente neto es un monto de dinero referido a tiempo cero calculado con la tasa de
interés elegida.

Se puede afirmar que, si el valor presente de los flujos de caja es mayor que el valor
de la inversion total, entonces el proyecto es aceptable. Es decir, este método plantea que
el proyecto debe aceptarse cuando su VP es superior a cero, ya que indica que genera ese
monto de dinero remanente sobre lo minimo exigido, y si fuese menor a cero se debe
rechazar, ya que esa es la cantidad de dinero faltante para que el proyecto reditte lo exigido
por el inversionista. Por lo tanto, cuando se aplica el método de Valor Presente, el criterio de
decision para la aceptacion de un proyecto es:

* Si VP = 0 entonces se acepta el proyecto

* Si VP < 0 entonces se rechaza el proyecto

Andlisis de rentabilidad

Se establecié una tasa de retorno minima aceptable (TRMA) de 15% para el
proyecto. Utilizando los métodos explicados anteriormente, se muestra en la siguiente tabla
los flujos de caja acumulados del proyecto:

Tabla 9.8: Flujos de caja acumulados del proyecto.
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Los resultados del analisis de sensibilidad se encuentran en la columna izquierda,
mientras que en la columna derecha se muestran cuales deben ser los valores de los
distintos indicadores para considerar un proyecto rentable.

Tiempo de repago, nr = 19,18 afios nr> 10 afios
VP = - 66.090.434,89 USD VP >0 USD
TIR=-0,97 % TIR > TRMA

En base a los criterios, resulta que el proyecto no es rentable, por lo tanto, no se
recomienda seguir adelante con el proyecto.

Analisis de Sensibilidad

Como ya se vio en el recorrido del capitulo, hay factores que contribuyen en gran
medida a los costos de la produccion como son la materia prima y los servicios. Resulta
interesante entonces poder analizar como cambia la rentabilidad y el punto de equilibrio de
la empresa al tener variaciones favorables en dichos factores.

El punto de equilibrio de la empresa se define como el punto en el cual los ingresos
son iguales a los egresos, considerandose una situacion favorable el hecho que este sea lo
mas bajo posible.

En la Figura 9.4 se presenta la carta economica de produccion con el punto de
equilibrio correspondiente a los costos sin modificacion alguna. Como resultado se obtiene
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la produccién correspondiente al punto de equilibrio que es de 113,41 millones de litros de
etanol. En dicha figura se ve que las curvas de ingreso y costos no estdn muy separadas
entre si para la capacidad de disefio de la planta y esto es una representacion gréfica del
motivo por el cual el proyecto no resulta rentable bajo estas condiciones.

uuuuuuu

uuuuuuu

— COETOE

% 100,00 MNGREZOS

MILLOMES DE DOLARES,/ARO

L

0 50 100 150 200 250 300

PRODUCCION DE BIOETANOLEN MILLONES DE LITROS

Figura 9.4. Punto de equilibrio para caso base

El primer caso que se analizara, sera el hecho de que se implemente la produccion
de biogas a partir de las vinazas de la torre de destilacion. Ante esta situacion el consumo
de gas natural disminuye, impactando en los costos de servicios. Si bien no se conocen la
inversion y los costos de operacién que acarrea la produccion de biogas en la planta, se
analizara el caso, conociendo las limitaciones en el analisis.

Al implementar biogas, TIR del proyecto resulta de 3% y el tiempo de repago
desciende a 12,5 afios. Si bien el proyecto sigue sin ser rentable, dado que se ha fijado una
TRMA del 15%, la situacion mejora levemente lo cual también se aprecia en la carta
econdmica de produccion representada en la Figura 9.5.

En el punto de equilibrio de este caso la produccion es de 81,04 millones de litros de
bioetanol.
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Figura 9.5. Carta econémica de produccion para caso de baja de costos de servicios

Otro caso que se analizara sera la_disminucion de los costos de materia prima en un
20%. Esta situacion seria posible en el caso de que los valores internacionales obtenidos
para la remolacha azucarera resulten mayores que el valor que tenga su produccién en la
Republica Argentina.

Ante esta variacion en los de servicios se reducen a 9.956.077,09 USD/afo
trabajando a capacidad plena ya que la demanda de energia sera cubierta por el biogas
generado (121.515,6 m3/dia) y el resto con gas natural. Los célculos de dicha produccién se
encuentran en el Capitulo 7. La TIR resulté ser de 11% y el tiempo de repago cayé a 7,1
afios. Al igual que el caso anterior la situaciobn mejora pero el proyecto sigue sin ser
rentable. Sin embargo el cdmo han variado los indicadores da un indicio de que el proyecto
es mas sensible a las variaciones de los costos de la materia prima. Dicha sensibilidad
también se ve representada en lo que respecta a la produccién correspondiente al punto de
equilibrio que para este escenario es de 47,98 millones de litros de etanol.
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Figura 9.6 Carta econoémica de produccion en caso de baja en costos de MP

Podria plantearse la situacion de que el precio del bioetanol aumente un 20%, si
bien el precio esté requlado por el Estado. Para esta situacién se obtuvo una TIR de 12% y
un tiempo de repago de 6,43 afos, siendo esta la mejor situacién de las tres planteadas
hasta el momento. La situacién también se ve reflejada en la produccion correspondiente al
nuevo punto de equilibrio: 46,12 millones de litros de etanol.
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Figura 9.7. Carta econémica de produccion en caso de aumento del precio de venta
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Por ultimo, podria plantearse una situacion que se adecla mas a la realidad de la
industria: teniendo en cuenta una produccion de biogés y la venta del didxido de carbono
producido a 17 $/kg'**”l. Dado que se desconocen la inversion y los costos que acarrean
ambas plantas, tanto la de biogas como la de CO,, se tomara este analisis conociendo su
limitado alcance.

En el andlisis preliminar de este nuevo escenario se reducen los costos de servicios
a 9.956.077,09 USD/afio trabajando a capacidad plena ya que la demanda de energia sera
cubierta por el biogas generado (121.515,6 m3/dia) y el resto con gas natural. Los célculos
de dicha produccion se encuentran en el Capitulo 7. Por otro lado los ingresos por ventas se
ven aumentados debido a la venta de CO,, considerando que un 5% del diéxido producido
se pierde en el proceso de recuperacion del mismo. De este modo los ingresos por ventas
resultan de 131.937.829,25 USD/afio al 100% de utilizacién de la planta.

Para este caso se obtuvo una TIR de 36% y un tiempo de repago de 2,5 afios,
siendo la mejor de todas la situaciones planteadas con un nuevo punto de equilibrio para
una produccién de 20,15 millones de litros de etanol al afio.

En la Tabla 9.9 se encuentran resumidos los resultados del andlisis realizado.

Tabla 9.9: Comparacion de distintas situaciones

Capacidad en punto de

Situacion: Nip [afios] equilibrio (produccién en

0,
TIR [%] millones de litros)
Caso Base -0,97 19,18 113,41
Disminucion de 3 12,5 81,04
Servicios
Disminucion de costos
de MP 1 s 4798
Aumento de precio de
venta 12 043 1012
Produccion de biogas 36 2.54 20,15
Yy C02
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Cronograma

Si bien el proyecto es no rentable y no se recomienda avanzar, si de todas maneras
se decide continuar, el cronograma propuesto es el siguiente:

Mes Inicio = Descripcion de actividades

Terminaciéon

Ingenieria béasica
0 6
Movimiento de suelos y obras civiles
Ingenieria de detalle
Montaje de equipos principales
6 18
Montaje electromecanicos
Comisionamiento
18 26 Pruebas de agua
Puesta en marcha
26 30 Periodo de optimizacién de proceso
hasta alcanzar condiciones nominales
Descripcion de actividades Inicio Final

01/01,/2019
01/02/2019
01/03/2019
01/04,2019
01/05/2019
01/06,2019
01/07/2019
01/08/2019
01/09/2019
01/10/2019
01/11,/2019
01/12/2019
01/01,/2020
01/02/2020
01/03/2020
01/04,/2020
01/05/2020
01/06,/2020
01/07/2020
01/08/2020
01/09/2020
01/10/2020
01/11,/2020
01/12/2020
01/01,/2021
01/02/2021
01/03/2021
01/04,/2021

01/05/2021
01/06,2021
01/07/2021

Ingenieria bisica 01/01/2019| 01/07/2019

Movimiento de suelos y obras civiles

Ingenieria de detalle

Montaje de equipos principales 01/07/2019 |01/07/2020

Montaje electromecanicos

Comisionamiento

Pruebas de agua 01/07/2020 (01/03/2021

Puesta en marcha

Periodo de optimizacidn de proceso
hasta alcanzar condiciones nominales

01/03/2021| 01/07/2021

Conclusiéon

Tal y como se ha disefiado la planta de bioetanol el proyecto no es rentable para su
ejecucion. Sin embargo, a la hora de introducir practicas como la producciéon de CO, junto
con su venta y la producciéon de biogas para ser aprovechado como combustible, el
proyecto resulta satisfactoriamente rentable. Si bien no se han tenido en cuenta ni la
inversion ni los costos operativos de dichos procesamientos podria decirse que, en base al
andlisis de sensibilidad, el proyecto modificado podria llegar a ser rentable; y que se deberia
en una etapa mas avanzada disefiar dichas sub-plantas a fin de determinar con un menor
grado de incertidumbre la rentabilidad del proyecto.
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Anexo capitulo 9

Cuadro tarifario del agua

El proveedor del agua es Aguas Rionegrinas: una empresa estatal que presta el
servicio de agua potable en la provincia de Rio Negro. El cuadro tarifario para establecer el
valor de la compra de dicho servicio para industrias se presenta a continuacion en la Tabla

9.10.

Tabla 9.10: Cuadro tarifario de “Aguas Rionegrinas”

Comer. Ind. Clase | Comer. Ind.
Consumo en m3 Residencial
Categoria-A-Clase |l Clase Il y I
De 0 a 30 m3 $ 110,55 $ 221,03 $ 442,11
De 30 a 60 m3 5,09 $/m3 5,09 $/m3 5,09 $/m3
De 60 a 90 m3 6,32 $/m3 6,32 $/m3 6,32 $/m3
De 90 a 120 m3 7,40 $/m3 7,40 $/m3 7,40 $/m3
Mas de 120 m3 9,05 $/m3 9,05 $/m3 9.05 $/m3

El costo del agua se calcula para un comercio industrial clase Ill, ademas se

consideran los siguientes importantes a sumar en el precio final:

-> 5% correspondiente a Ley 3928
- 21% correspondiente a IVA (21%)
-> 1,22% correspondiente a Ley 25413
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