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1.1. Resumen ejecutivo

El bioetanol es uno de los biocombustibles que mayor interés captd en Argentina en
los ultimos afios, debido al fomento de la utilizacion de energias renovables y a la promocion
del maiz como materia prima. En Argentina, existen cinco empresas productoras de
bioetanol de maiz que sélo producen para consumo interno, pues todavia no se han abierto
las exportaciones, ya que el principal objetivo es producir para satisfacer la demanda
nacional. A nivel mundial, los principales productores del sector son EE.UU y Brasil, que
representan el 85% de la produccion mundial. En cambio, Argentina solo representa el 1%.

En nuestro pais a partir de 2016, el corte obligatorio de etanol en naftas fijado por el
gobierno nacional asciende al 12%, con una perspectiva de aumento significativa. Ademas,
el abastecimiento de bioetanol de corte obligatorio debe realizarse en forma equitativa, es
decir, 50% bioetanol a partir de cafia de azlcar y 50% de maiz.

Hoy en dia, el bioetanol de maiz se produce por el proceso de molienda seca o por
molienda himeda, diferenciandose estos procesos en el pretratamiento del grano de maiz.
Cada uno de estos procesos, genera dos subproductos principales, DDGS para nutricion
animal y diéxido de carbono.

Para el proyecto propuesto, se decidi6 localizar la planta en la Provincia de Buenos
Aires, debido a la cercania a las plantaciones de maiz y a explotaciones ganaderas
(principalmente bovinas), que adquiriran el subproducto de sélidos generado en el proceso.
La capacidad de produccién planteada sera de de 250.000 m® anuales.

1.2. Introduccion

En el presente trabajo final, se plantea el disefio de una planta produccién de
bioetanol utilizando maiz como materia prima, con una capacidad de 250.000 metros
cubicos por afo.

En las ultimas décadas, se desarroll6 una marcada tendencia mundial hacia la
produccion de bienes y servicios, teniendo como bases los principios del desarrollo
sustentable. En este contexto, surge la aparicion de los biocombustibles. Se entiende por
biocombustible a aquel producido a partir del procesamiento de biomasa, tal como cafia de
azUcar, trigo, maiz u oleaginosas.

Los biocombustibles pueden clasificarse segun el origen de la materia prima:

y Primera generacion: son aquellos provenientes de la biomasa,
especialmente de cultivos agricolas destinados a la alimentacion humana.

Yy Segunda generacionpara su produccion, se utiliza como materia prima,
desechos orgéanicos de diferentes procesos.

Yy Tercera generacionla materia prima usada para su produccién son cosechas
gue no suelen destinarse para alimentacion en primera instancia. Es decir
gue corresponden a cultivos especificos, que aprovechan areas marginales
improductivas en cultivos para alimentacién y que no se requiere agua o
fertilizantes para su cultivo.

11
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y" Cuarta generacion: se refiere a los biocombustibles obtenidos a partir de
algas o microalgas, que aun se encuentran en fase de desarrollo.

Ante lo expuesto, el bioetanol a partir de maiz se enmarca dentro de los
biocombustibles de primera generacion.

En la actualidad, este compuesto ha encontrado nuevas aplicaciones dentro de
diversos procesos industriales, como su uso como aditivo para combustibles debido a la
creciente demanda de energia, haciendo frente, a su vez, a las limitadas reservas de
combustibles fosiles y los serios dafios ambientales que los mismos provocan.

El etanol es un compuesto quimico que se encuentra dentro del
grupo de los alcoholes. Tiene una masa molar de 46.07 g/mol y es un I]l lTI /H
liquido incoloro y voléatil en condiciones de presion y temperatura H—C—C—Q
ambiente. Su estructura quimica es C2HsO. [

El etanol puede producirse a partir de la hidratacion del etileno H H
(derivado del petréleo). Sin embargo, el proceso mas utilizado
actualmente, y que se plantea como mas sustentable, es su obtencion a partir de la
fermentacion de azlcares presentes en la materia organica. Las principales materias
primas empleadas son: maiz, cafia de azucar, remolacha, madera, sorgo, papas, trigo y
residuos vegetales ricos en fibra. Es asi como al etanol obtenido a partir de este Ultimo
proceso se | o conoce como Abioetanol 0.

1.3. Aspectos generales del bioetanol

1.3.1 Aplicaciones

Una de las aplicaciones mas comunes del bioetanol es la mezcla con naftas, la cual
no requiere de modificaciones en los motores actuales. Asi, tiene los mismos usos que los
combustibles que se queman para obtener otro tipo de energia, ya sea motriz o eléctrica,
pudiéndose emplear para el transporte o para la generacion eléctrica, ademas de
calorifica.

Por otro lado, se utiliza ampliamente en muchos sectores industriales; en el sector
farmacéutico, como principio activo de algunos medicamentos y cosmeéticos; en la
elaboracion de bebidas y agroquimicos. Cabe aclarar, que para su empleo en el corte de
combustible requiere de una serie de especificaciones en pureza y composicién que deben
respetarse para la obtencion de una correcta combustion.

1.3.2. Propiedades y caracteristicas

El etanol es un compuesto quimico que en condiciones normales de temperatura y
presion es un liquido incoloro e inflamable con un punto de ebullicion de 78,4 °C. En la
Tabla 1.1, se presenta una comparacion de sus propiedades principales respecto a la nafta,
gue es uno de los principales combustibles fésiles utilizados.

12
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Tabla 1.1. Propiedades principales de la nafta y etanol.

Parametro Unidad Etanol
e kJ/kg 43.500 28.225
Poder calorifico inferior KIIL 32.180 22 350
Densidad a 15°C kg/L 0,72-0,75 0,792
Octanaje RON - 95 102-130
Octanaje MON - 85 89-96
Calor latente de vaporizacion kJ/kg 330400 842-930
Rehkcion alr.e/co’m_bustlble i 14,5 9.0
estequiométrica
o Verano: 4560
Presion de vapor kPa Invierno: 5680 1517
Temperatura ignicién °C 220 420
Solubilidad en agua %volumen 0 100

Las caracteristicas del bioetanol que se comercializa en Argentina se encuentran
recogidas en el Articulo 8 de la Ley N° 26.093. En dicha ley, se determinan cudles han de
ser las especificaciones que ha de satisfacer el bioetanol para que éste pueda ser empleado
sin problema alguno en los motores adaptados para el empleo del mismo. En la tabla 1.2,
se muestran estos parametros de calidad a cumplir.

Tabla 1.2. Especificaciones de calidad de bioetanol en Argentina segiin Ley N°26.093.
Propiedad
Densidad a 20C, g/mL, valor maximo 0,7915 ASTM B4052
Etanol- mas C3C5 A&%vol, valor minimo 99,00 ASTM Eb501-IRAM 14651
Alcoholes superiores G85%vol, valor maximo 2,00 ASTM Eb501
Metanol, %vol, valor méximo 0,40 ASTM Eb501
Agua, %vol, valor maximo 0,600 ASTM E203
Cobre, mg/kg, valor maximo 0,10 ASTM B1688
Acidez Toal (como Acético) mg/L 30 ASTM E1613
Azufre, ppm, p/p, valor maximo 10,0 ASTM Eb453
Sulfatos ppm, p/p, valor maximo 4,0 ASTM D 7318/7319/7328
Apariencia Limgir?zjsi:gig:alez Visual

13
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Conductividad Eléctrica, uS/m, valor méximo 500 ASTMD-1125
Gomas Lavadas mg/L 50 valor maximo ASTM-B81
Benzoato de Denatonio ppm, Valor minimo 40 Espectofotometria UV

1.4. Procesos de produccion de bioetanol

El bioetanol puede producirse a partir de maiz mediante dos procesos: molienda
secay molienda humeda. Si bien la base de ambos es producir a través de una reaccién
de fermentacion, se diferencian en el tratamiento previo que se le realiza a la materia prima.

1.4.1. Proceso de molienda seca

El proceso de molienda seca tiene como objetivo extraer el almidon contenido en
los granos de maiz, para luego fermentarlo con la accién conjunta de levaduras y enzimas
gque actdan como catalizadores.

Los principales pasos de este tipo de operacion son:

1. Molienda: consiste en moler los granos para obtener harina de maiz. Los granos
deben previamente pasar por un proceso de limpieza.

2. Licuefaccion: la harina de maiz es soplada en grandes tanques en los que se mezcla
con agua y enzimas del tipo amilasa alfa. Luego, se pasa esta mezcla a cocinas
donde se licueface el almidén presente y se regula el pH en 7. En esta etapa, se
aplica calor, primero entre 120-150 °C, para reducir los niveles de bacterias presente
y luego, se continlia a 95 °C aproximadamente.

3. Sacarificacion: se agrega una enzima secundaria (glucoamilasa) para convertir las
moléculas de almidén en dextrosa, que es un tipo de azlcar fermentable.

4. Fermentacion: se agrega a la mezcla levadura para comenzar la reaccion de
fermentacion, obteniéndose como productos etanol y diéxido de carbono.

5. Destilacion: la mezcla a destilar contiene agua, etanol, levadura y soélidos no
fermentables. En este paso, se separa el etanol del resto de los componentes
alcanzando una pureza superior al 90%. El residuo -conocido como stillage (vinaza)-
se trata para la obtencion de subproductos.

6. Deshidratacion: se utilizan tamices moleculares para eliminar restos de agua
presentes en el etanol.

7. Desnaturalizacion: se agrega al etanol puro 1,5% de nafta (de acuerdo a la
Legislacion argentina), haciéndolo no apto para consumo humano o para
comercializaciébn como alcohol farmacolégico, de modo tal de no incurrir en
impuestos a bebidas alcohdlicas.

Subproductos

El residuo de la destilacion, se trata en un separador para obtener una torta de
sélidos y una vinaza, que se lleva a un evaporador. La vinaza tratada y la torta de sélidos,
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se mezclan y se someten a un proceso de secado, para obtener un subproducto conocido
como granos destilados solubles.

Este subproducto consiste en el grano de maiz al que se le extrae el almidén para
la produccion de etanol; el resto del contenido del grano se concentra 3 veces, resultando
con una composicion de 30% de proteina y entre 8 y 12% de aceite. Son utilizados como
alimento para el ganado bovino productor de leche, ganado bovino productor de carne,
ganado porcino, ganado ovino y aves. Existen dos tipos de granos de destilado:

- WDGS o burlanda himeda: (Granos Destilados Solubles Himedos)
- DDGS o burlanda seca: (Granos Destilados Solubles Secos)

La diferencia entre ambos radica en el contenido de humedad de ambos
subproductos, lo cual deriva en diferentes costos de produccion, precios de venta y
periodos de posible almacenamiento (Tabla 1.3).

Tabla 1.3. Diferencias entre WDGS y DDGS.

Propiedad WDGS DDGS
Porcentaje de humedad 65% 10%
Costo de transporte Costosopor la cantidad de agua que pose Econdmico

Sin embolsar: 5 dias en verano yiiDdias

en verano. Embolsado: hasta 200 dias. 4 meses

Periodo de conservacion

Precio 131,3 U$S/tn 230,6 U$S/tn

Por otro lado, también se obtiene di6xido de carbono como subproducto de la
fermentacion. Este compuesto es destinado a la industria alimenticia, en la cual se utiliza,
entre otras cosas, en bebidas carbonatadas para darles efervescencia. También se puede
utilizar como &cido inocuo o poco contaminante. En la industria, en general, se emplea para
neutralizar residuos alcalinos, sin afiadir acidos mas contaminantes, como el sulfarico. En
agricultura sirve como abono para reducir el pH, evitar los depdésitos de cal y lograr mayor
absorcion de algunos nutrientes del suelo. En refrigeracion, se utiliza como liquido
refrigerante en maquinas frigorificas o como hielo seco.

También posee aplicaciones fuera de la industria, como es su empleo como agente
extintor: elimina el oxigeno en el lugar, e impide que se genere una nueva combustion. O
como material activo para generar luz coherente (laser de COy).

Cabe aclarar que las plantas de mayor capacidad de produccién son las que
procesan y aprovechan el CO, comercialmente ya que normalmente en las plantas menores
no se justifica la inversion requerida para el proceso de captura. Para poder comercializar
este compuesto, se procede a limpiarlo de restos de alcohol y se lo comprime.

El esquema completo del proceso de obtencién de bioetanol a partir de maiz por
molienda seca, puede observarse en la figura 1.1.
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MOLIENDA LICUEFACCION SACARIFICACION
FERMENTACION co2
LiQuipo
CENTRIFUGACION DESTILACION
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WDGS
DESNATURALIZACION

BIOETANOL

Figura 1.1. Esquema del proceso de molienda seca.

Un dato de interés para este proceso es que, una tonelada de maiz utilizada para
producir etanol rinde unos 417 litros de etanol, 286 Kg de DDGS y 303,5 Kg de CO..

1.4.2. Proceso de molienda himeda

Para aplicar este proceso a la produccion de bioetanol debe realizarse a la materia
prima un tratamiento previo, el cual se describe a continuacion:

1. Limpieza de granos.

2. Maceracion del grano de maiz: se agrega agua caliente a los granos enteros.

3. Molienda gruesa: se pasan los granos ablandados a un molino, donde se separa
el germen.

4. Molienda fina: el macerado se lleva a un homogeneizador y, por accion de fuerzas
mecanicas, se separan las fibras, el gluten y el almidon.

Luego, el proceso continta al igual que el de molienda seca:

© N O

Licuefaccion.
Sacarificacion.
Fermentacion.
Destilacion.

. Deshidratacion del etanol.

10. Desnaturalizacion.
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En cuanto al germen de maiz que se separa del grano entero, se utiliza para obtener
aceite de maiz de destilado. Este es un tipo de aceite crudo, no comestible, obtenido de la
vinaza concentrada a través de la separacién mecdénica. Se utiliza para la produccion de
biocombustibles y agroquimicos; facilita la produccién de las materias primas de biodiesel,
sin afectar los volumenes de produccién de etanol.

Mientras que el gluten, conocido como gluten feed, se utiliza en ganaderia como
alimento, ya que contiene una alta proporcion de fibra, niveles apreciables de almidén y
proteinas. Dado que ocurre una reaccion de fermentacién, otro subproducto es el diéxido
de carbono.

El proceso de molienda humeda no es utlizado con frecuencia dado que el
tratamiento que se le aplica a la materia prima, eleva considerablemente los costos de
produccion y se obtienen menores volumenes de produccion. Sin embargo, es importante
destacar que el bioetanol obtenido por este proceso es de una calidad superior al obtenido
por molienda seca, ya que como se separa al grano en sus componentes individuales, la
fermentacion es mas efectiva.

En la figura 1.2 es posible observar el esquema de aplicacion de este proceso.

GRANOS DE LIMPIEZA DE - MOLIENDA MOLIENDA
4 MACERACION
MAIZ ENTEROS GRANOS GRUESA FINA
GERMEN DE GLUTEN LICUEFACCION
MAIZ
SECADO SACARIFICACION
LT FERMENTACION co2
FEED
DESTILACION

DESHIDRATACION

DESNATURALIZACION

BIOETANOL
Figura 1.2. Esquema del proceso de molienda himeda.

1.4.3. Proceso de obtencion a partir de caiia de azicar y remolacha

Respecto a la cafia de azucar y a la remolacha, esta posee la ventaja de estar
compuesta por sacarosa, un azucar fermentable. Por lo tanto, no es necesario realizar un
proceso de hidrélisis como en el caso del almidén de maiz, reduciéndose asi tanto tiempos
como gastos en la produccién de bioetanol. En la figura 1.3, se muestra el proceso.
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Figura 1.3. Esquema simplificado del proceso de produccion de bioetanol a partir de cafia de azicar/remolacha.

Como se observa, este proceso consiste en un pretratamiento mecanico y quimico
para la adecuacion de la materia prima y luego, para obtener bioetanol se realiza la
fermentacion directamente. A su vez, este proceso tiene como principal subproducto
azucar, que es un producto de gran valor agregado.

1.4.4. Proceso de obtencion a partir de biomasa lignoceluldsica

Por otro lado, para obtener etanol a partir de materiales lignocelulésicos hay que
realizar un pretratamiento para extraer los compuestos que pueden ser hidrolizados para
producir aztcares fermentables. Tal como se observa en la figura 2.6, deben realizarse dos
etapas de hidrdlisis, ya que se deben tratar la celulosa, la lignina y la xilosa presentes en la
materia prima. A su vez, se realizan dos filtraciones y se utilizan dos fermentadores, lo que
deriva en que el proceso sea de un costo elevado de inversion. Por lo tanto, hoy en dia no
es ampliamente utilizado, ya que se encuentra en una etapa de optimizacion.
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Figura 1.4. Esquema simplificado del proceso de produccién de bioetanol a partir de biomasa lignoceluldsica.

1.4.5. Comparacion de rendimientos de materias primas

Tabla 1.4. Rendimientos de diferentes materias primas para la produccion de bioetanol [1.11].

Materia prima Tn/ha L de etanol/tn L de etanol/ ha
Maiz 8 380 3028
Cafia de azucar 70 80 5512
Remolacha 70 100 6971

Se conoce que la materia prima puede alcanzar entre el 70 y 80 % del coste de
produccion. Por lo tanto, es necesario analizar el rendimiento de los cultivos y el rendimiento
de etanol.

El maiz presenta el menor rendimiento por hectarea, haciendo que su precio se
encarezca. Pero, sin embargo, es el que mayor rendimiento de etanol presenta, por lo que
resulta una materia prima Optima para la produccion de bioetanol.

e ——
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1.5. Marco legal

Dada la extension de las leyes y decretos vigentes, se presentan a continuacion los
aspectos mas importantes de los mismos que conciernen al presente proyecto:

1.5.1. Ley Nacional 26.093 “Biocombustibles” (14/03/2006)

y" Establece régimen de promocion para la producciéon y uso sustentable de los
biocombustibles por el término de 15 afios a partir de abril de 2006 y la creacion de
Comisién Nacional Asesora para la Promocion de la Produccion y Uso Sustentables
de los Biocombustibles.

y" Define como biocombustibles al bioetanol, biodiesel y biogas, que se produzcan a
partir de materias primas de origen agropecuario, agroindustrial o desechos
organicos, que cumplan los requisitos de calidad que establezca la autoridad de
aplicacion. Solo podran habilitarse como plantas productoras de biocombustibles,
aguellas que cumplan los requerimientos de calidad y produccién sustentable
establecidos, incluyendo una Evaluacion de Impacto Ambiental (EIA) que contenga
informacion sobre el tratamiento de efluentes y la gestion de residuos.

y" Establece que la nafta y el gasoil que se comercialice dentro del territorio nacional,
debera ser mezclado por la destileria o refineria de petrdleo, con un 5% como
minimo de bioetanol y de biodiesel, respectivamente. La autoridad de aplicacion
puede aumentar el porcentaje si lo considera conveniente, en funcion de la
evolucion de las variables de mercado interno, o bien disminuir el mismo ante
situaciones de escasez fehacientemente comprobadas.

Yy~ Establece incentivos fiscales, exenciones al Impuesto a los Combustibles Liquidos,
Tasa de Gasoil y Tasa Hidrica. Estos incentivos estan orientados, en principio, a
pequefios y medianos proyectos orientados al desarrollo de la industria local con
fines de abastecimiento interno (cobertura del corte obligatorio).

Yy Las empresas beneficiadas por los incentivos fiscales seran:

- Aquellas establecidas en el territorio nacional; propiedad de sociedades
comerciales, privadas, publicas o mixtas, o cooperativas, constituidas en la
Argentina y habilitadas con exclusividad para el desarrollo de la actividad
promocionada.

- Aquellas que cuenten con capital social mayoritario aportado por el Estado
nacional, por la Ciudad Auténoma de Buenos Aires, los Estados
Provinciales, los Municipios o las personas fisicas o juridicas, dedicadas
mayoritariamente a la produccién agropecuaria.

- Aguellas que estén en condiciones de producir biocombustibles cumpliendo
las definiciones y normas de calidad establecidas, y que hayan accedido al
cupo fiscal establecido.

Yy Se podran establecer cuotas de distribucion entre los distintos proyectos
presentados por pequefias y medianas empresas, con una concurrencia no inferior

|
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al veinte por ciento (20%) de la demanda total de biocombustibles generada por las
destilerias, refinerias de petréleo o aquellas instalaciones que hayan sido
debidamente aprobadas por la Autoridad de Aplicacion para el fin especifico de
realizar la mezcla con derivados de petréleo previstas para un afio.

Yy La Secretaria de Agricultura, Ganaderia, Pesca y Alimentos, promovera aquellos
cultivos destinados a la produccién de biocombustibles que favorezcan la
diversificacion productiva del sector agropecuario y promovera la adquisicion de
bienes de capital por parte de las pequefias y medianas empresas destinados a la
produccién de biocombustibles.

1.5.2. ley 26.334 “Régimen de Promocion de la Produccion de Bioetanol”
(4/12/2007)

y* Tiene como principal objetivo satisfacer las necesidades de abastecimiento
del pais y generar excedentes para la exportacion de bioetanol.

y' Esta destinada principalmente a productores de bioetanol que utilizan cafa
de azucar como materia prima.

1.5.3. Decreto 543/2016

Establece que el porcentaje obligatorio de corte cambia de 10% a 12% de bioetanol
en su mezcla con la nafta de uso automotor a comercializarse en todo el territorio nacional.
También, establece que el abastecimiento de bioetanol de corte obligatorio debe realizarse
en forma equitativa, es decir 50% bioetanol en base de cafia de azlcar y 50% en base de
maiz.

1.5.4. Resolucion E 415/2017 (31/10/2017)

Determina el procedimiento para establecer el precio de adquisicion del bioetanol
en base de cafia de azlcar y maiz para su mezcla con las naftas.

Para el caso de utilizacion de maiz como materia prima, determina el precio
considerando los costos mas la rentabilidad para producir un litro de bioetanol. Siendo la
férmula de célculo:

Férmula de precio = COSTO DEL MAIZ + COSTO DE MANO DE OBRA + COSTO DE
COMBUSTIBLES + COSTO DE ELECTRICIDAD + OTROS CONCEPTOS

En el texto completo del Decreto, se hacen las aclaraciones correspondientes
respecto al célculo de estos costos.

1.5.5. Resolucion E 449/2017 (17/11/2017)

Establece que la variacién del precio de adquisicién del bioetanol que regira hasta
el ultimo dia del mes de enero de 2018 se limitara a un méaximo de 10,5% para el elaborado
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a partir de maiz, ambos respecto del precio del bioetanol vigente para cada uno de ellos en
el mes de octubre de 2017. Luego, el precio de adquisicion del litro de bioetanol a partir de
la entrada en vigencia de la presente resolucion sera de $12,193 para el elaborado a partir
de maiz.

1.6. Cultivo de maiz

El crecimiento que ha experimentado el cultivo de maiz en Argentina en los Ultimos
afios, esta sustentado por la generacion, transferencia y adopcion de tecnologias
adecuadas a su produccién. Estos hechos se reflejan en la promocién por parte de
organismos oficiales del incremento de la produccién de bioetanol utilizando este cultivo
como materia prima. Por lo tanto, resulta de interés conocer algunos aspectos generales
vinculados al mismo?.

En Argentina, predomina la produccién de bioetanol a partir de la cafia de azucar,
aungue se esta fomentando la produccion de bioetanol a partir de maiz ya que Argentina
es el sexto productor mundial de maiz con un potencial de produccién anual de 19 millones
de toneladas. El area total maicera, incluyendo grano y forraje, oscila alrededor de los 3
millones de hectareas. La regién central del pais produce alrededor del 90% de todo el maiz
cultivado en Argentina.

El nivel de desarrollo, alcanzado por la cadena productiva del maiz en el pais es
importante y permite proyectar el uso del grano como materia prima para la produccion de
etanol, en especial la eficiencia de la moderna agricultura ya consolidada.

1.6.1. Requerimientos agroclimaticos

Dentro de los factores climéaticos determinantes de la produccion vegetal, la
temperatura es uno de los mas importantes. Ha sido determinado que las condiciones mas
favorables para la obtencién de rendimientos elevados en el cultivo de maiz se dan en
climas con alta radiaciéon solar y temperaturas elevadas, pero no extremadamente calidos,
con una prolongada estacion de crecimiento y con temperaturas diurnas entre 20y 28° C.
Si estas temperaturas se superan, el rendimiento de la cosecha disminuye notablemente.

En cuanto a los requerimientos hidricos, en la regién central del pais, el cultivo de
maiz presenta una fuerte dependencia de las lluvias, fundamentalmente cuando ya se han
formado las espigas.

1.6.2. Desarrollo del cultivo

Los rendimientos de maiz crecieron en forma sostenida en las ultimas décadas. La
notable mejora genética lograda (en potencial de rendimiento y en tolerancia a estrés,
enfermedades, etc.) fue en buena medida responsable de ese crecimiento, acompafnada
por mejoras en el manejo de los cultivos (fertilizacion, herbicidas, mecanizacion, etc.).

Para cultivar maiz, se utiliza la siembra directa. La época ideal es desde abril hasta
principios de junio.

! Fuente: INTABases para el cultivo del maiz.

22



Disefio de una planta de produccién de bioet:
Facultad de IngenieriaUNMDP FACULTAD DE
INGENIERIA

Hasta el momento de formacién y secado del grano, el maiz requiere de un buen
aporte en nutrientes, una tierra bien abonada y rica en humus. Una vez que los granos ya
se han formado y estan duros, ya se puede ir disminuyendo la intensidad del riego e ir
dejando que el cultivo se seque.

Normalmente, el maiz se cultiva rotandolo con otras especies, como es el caso de
la soja. Esta combinacion favorece al maiz, pues la soja potencia la fertilidad del suelo para
el cultivo de maiz siguiente, disminuyendo la necesidad de aplicar productos combinados
con nitrégeno.

Teniendo en cuenta los aspectos detallados, puede observarse que la mayor
densidad de productores de maiz en Argentina se encuentra en la zona central del
pais, mas especificamente en las provincias de Santa Fe, Cérdoba, La Pampa y Buenos
Aires, también en parte de San Luis. Sin embargo, existen plantaciones aisladas en
Santiago del Estero y Salta.
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Figura 1.5. Mapa de las zonas productoras de maiz en Argentina.

1.7. Industria y mercado

Hace décadas la industria ha puesto el foco en el mercado de combustibles
alternativos, como una solucion sustentable y econémicamente viable al problema del uso
abusivo de combustibles derivados del petroleo.

Para conocer especificamente el mercado actual del bioetanol, es necesario llevar
a cabo un analisis exhaustivo, a partir de datos estadisticos de diversas fuentes, de forma

tal, de conocer la oferta y demanda existente de este producto.
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La introduccion de esta energia se da en un marco escasez en la matriz
energética de bioenergias, representando un escaso 6,1% de la oferta interna de energia
como se observa en la Figura 1.6, y dentro de la cual los alcoholes vegetales representan
sé6lo un 9,5%.

Fuente
Ministerio de Energia (2016)

53)6% Gas natural de pozo

3]‘9% Petréleo

41]% Energia hidraulica

2,8% Energfa nuclear
],3% Carbén mineral
[]‘2% Energia eélica

U,U% Energia solar

B‘]% Bionergias

Total energia primaria 2016: BU,UB millones de tep.

Figura 1.6. Mapa de las zonas productoras de maiz en Argentina.

1.7.1. A nivel nacional

La agricultura es una de las principales actividades econdémicas de la Republica
Argentina, ya que no solo abastece la demanda interna, sino que también logra exportar el
excedente de produccion.

Argentina cuenta con una superficie continental de alrededor de 2,8 millones de
kilometros cuadrados y aproximadamente, 34 millones de hectéreas estan destinadas a
la agricultura. Los principales cultivos que ocupan esa superficie son oleaginosas y
cereales.

Debido a que la materia prima a utilizar para el presente proyecto, es un cereal (dado
gue se debe utilizar un material fermentable), se muestra a continuacion la produccion total
de cereales y discriminada por tipo de los ultimos afos:
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Tabla 1.5. Produccion nacional de cereales por cultivo desde campafia 2011-2012 a 2015-2016 (en miles de tn) 2

Campafia Alpiste Arroz Avena Cebada Centeno Maiz Mijo Sorgo Trigo

2011:12 | 23,3 | 1.568,0 | 4150 | 4.0858 | 43,1 | 21.196,6| 17,4 | 4.252,3| 14500,5 | 46.102,0

201213 | 18,2 | 1.563,4 | 4959 | 5.158,2| 39,7 | 32.119,2| 11,2 | 3.625,8| 8.025,0 | 51.066,6

201314 | 53,0 | 1.581,8 | 444,8 | 4.705,2| 52,1 | 33.087,2| 2,7 | 3.466,4| 9.188,3 | 52.581,5

201415 | 31,7 | 1.558,1 | 524,7 | 2901,5| 97,4 | 33.817,4| 4,6 | 3.098,1| 14.143,4 | 56.176,9

201516 | 29,5 | 1.405,1 | 553,4 | 4.938,7| 60,7 | 39.799,0| 6,9 | 3.048,0| 11.315,0 | 61.156,2
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Figura 1.7. Comparacion de producciones de cereales desde campafia 2011-12 3 2015-16.3

Tal como se observa en el gréafico anterior, el maiz lidera el sector de produccién de
cereales en Argentina en forma preponderante. A este hecho, debe sumarse que su
produccion aumenté en el periodo de tiempo analizado. Es decir que, a nivel
disponibilidad de materia prima, es un recurso mas que recomendado para producir
bioetanol, frente al resto de los cereales que se producen en el pais.

2 Fuente: Miisterio de Agroindustria. Secretaria de Agricultura, Ganaderia y Pesca. Direccion de Estimaciones
Agricolas y Delegaciones.

3 No se presentan los datos de produccién de alpiste, cebada y mijo, ya que los valores no son
comparables a los demas cereales.
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En Argentina, la principal competencia como materia prima para el bioetanol
es la cafia de azucar. Por lo tanto, se analiza la produccion de bioetanol a partir de ambos
cultivos.

Tabla 1.6. Produccion nacional de bioetanol en metros cabicos en el periodo 2012-2017.*

Produccion a partir de Produccion a partir de Produccion total de Produccion destinada a
cafa de azucar maiz bioetanol mercado interno
2012 229.989 20.500 250.489 237.843
2013 304.786 167594 472.380 474,752
2014 299.864 371.257 671.121 663.102
2015 336.144 479.264 815.408 803.640
2016 400.109 489.838 889.946 910.892
2017 553.116 551.902 1.105.017 1.076.558
£00.000
500.000
H
£ 400000
g
-E 300.000 N .
: W Cafia de azlcar
E w Maiz
g 200000 -
s
100,000 -
a-

2012 2013 2014 2015 2016 2017

Afios
Figura 1.8. Comparacion de I3 produccion de bioetanol a partir de caiia de aziicar y maiz.

En el periodo 2012-2017, puede observarse que la produccion de bioetanol
presentd unatendenciaclaramente creciente. Este hecho es consecuencia de la sancion
y reglamentacion en el afio 2006 de la Ley 26.093: Régimen de Regulacién y Promocion
para la Produccion y Uso Sustentables de Biocombustibles. Como se detallé previamente,
esta ley establece que todas las naftas que se comercialicen dentro del territorio nacional,
deben ser mezcladas con bioetanol en un cierto porcentaje y que, las autoridades pueden
aumentar esta cantidad cuando lo consideren necesario o disminuirla. Dado que en
decretos posteriores, el porcentaje requerido de bioetanol en nafta aumentd, es que
naturalmente, se vio incrementada su produccion.

4 Fuente: Ministerio de Energia y Mineria. Secretaria de Recursos Hidrocarburiferos. Subsecretaria
de Refinacion y Comercializaciéon. INDEC.
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La produccion de bioetanol a partir de maiz presenta una tendencia creciente
frente a la cafia de azucar, debido a que se han reglamentaron decretos, cuyo objetivo es
destinar mayor cantidad de maiz a la produccién de bioetanol, dado que es uno de los
cultivos preponderantes en la Argentina y, ademas, para equiparar el uso de ambas
materias primas.

2017
2016

2015

Aiio

2014

2013

2012

0] 200.000 400.000 600.000 800.000 1.000.000 1.200.000

Volumen de bioetanol {metros cibicos)

Figura 1.9. Produccién de bioetanol para uso en mercado interno en el periodo 2012-2017.

Debido a la reglamentacion de la ley 26.093, tal como se explicd
previamente, es que la produccién de bioetanol para uso dentro del
territorio argentino aumentd. No obstante, se debe situar este crecimiento
dentro de un contexto global, como una consecuencia de una tendencia
marcada hacia el uso de combustibles alternativos, que repercute
naturalmente en las medidas implementadas por el Estado Argentino.

Las principales empresas productoras de bioetanol a partir de maiz
son:

Bioetanol Rio Cuarto S.A (Rio Cuarto, Prov. de Cordoba)
Vicentin S.A.l.C (Avellaneda, Prov. de Santa Fe)

Promaiz S.A (Alejandro Roca, Prov. de Cérdoba)

Aca Bio Cooperativa Ltda. (Villa Maria, Prov. de Cérdoba)
Diaser S.A (San Luis, Prov.de San Luis)

<SS

Por lo tanto, el nucleo productor de bioetanol se ubica en la
zona central de la Republica Argentina. Es importante destacar que, en
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la provincia de Buenos Aires, no se encuentran empresas radicadas aln, pero existen
numerosos proyectos de inversion para los proximos afios.

Figura 1.10.Infografia de la produccién de bioetanol en Argentina.
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Conocer los valores que se manejan en el mercado argentino de bioetanol producido
a partir de maiz, permite situar el proyecto en un contexto econémico actual y, por el
momento, evaluar la factibilidad del mismo en forma cualitativa.
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Tabla 1.7. Produccion y ventas en metros cabicos de bioetanol a partir de maiz por empresa en el periodo 2012-2017.°

S,'ioogtfgﬁ(l, Vicentin Promaiz AcaBI’_itc;;:.oop.
Produccién| 18.588,5 1.911,3 0 0 0
2012
Venta 17.394,2 0 0 0 0
Producciéon| 74.922,6 53013,1 39.658,0 0 0
2013
Venta 74.988,7 55.070,1 39.083,9 0 0
Produccién| 71.192,8 56.449,4 129029,4 77093,8 30.883,8
2014
Venta 71.400,8 55.373,0 128.232,7 74.139,4 30.432,7
Producciéon| 82.247,9 58308,5 139.714,0 125.424,1 73.570,4
2015
Venta 81.496, 3 58016,4 135.728,3 126.442,8 73.886,3
Producciéon| 67.444,2 58.225,0 140.161,7 137.156,7 86.849,0
2016
Venta 65.325,1 58.531,3 144.958,9 135.447,0 86.262,8
Produccién| 63.154,1 54.570,7 131.277,3 125.325,5 78.573,0
2017
Venta 59.823,5 54.997,7 129.145,0 121,053,4 78.9%,0

5 Fuente: Ministerio de Energia y Mineria en base a DDJJ de las empresas. Datos de 2017 provisorios y hasta
octubre deese afio.
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Figura 1.11 Produccion en metros ciibicos de bioetanol a partir de maiz por empresa en el periodo 2012-2017.
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Figura 1.12. Ventas en m? de bioetanol producido a partir de maiz por empresa en el periodo 2012-2017.

Puede observarse que el mercado argentino de bioetanol con maiz como materia
prima, presenta en el periodo de andlisis una produccion que se ve complementada con el
volumen de ventas, es decir, que la mayor parte de la produccion, se logra comercializar.
Por lo tanto, se puede inferir que en afios posteriores, la demanda de bioetanol
probablemente se incremente debido a la promocién de la utilizacion de
combustibles alternativos para el corte de naftas y, en particular, del producido a partir
de maiz.
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Tabla 1.8. Capacidad de produccién en metros cibicos por empresa.®

Capacidad de produccién Produccién (m3 de Produccion/Capacidad dg

Empresa

(m3 de etanol/afio) etanol/afio) produccion (%)
Promaiz 140.000 140.161,7 100%
Acabio Coop.Ltda. 145.000 137.156,7 95%
Diaser 82.500 86.849,0 105%
Bioetanol Rio Cuarto 82.000 67.444,2 82%
Vicentin 60.000 58.225,0 97%

Los principales competidores del sector corresponden a las empresas
cordobesas Promaiz S.Ay Aca Bio Cooperativa Limitada, pues la capacidad de la planta
a disenar en el presente proyecto (100.000-500.000 m?®/afio) se encuentra en el rango de
capacidad de estas empresas.

Promaiz S.A es una empresa surgida en agosto de 2013 como una alianza
estratégica entre Aceitera General Deheza S.A (AGD) y Bunge Argentina S.A. Utiliza el
proceso de molienda hiumeda para la produccion de bioetanol, con una capacidad de
procesamiento de 350.000 toneladas de maiz por dia, elaborando al afio 140.000 metros
cubicos de bioetanol y 100.000 toneladas de proteina vegetal para alimentacion animal.

Aca Bio Cooperativa Ltda. es un emprendimiento en conjunto entre la Asociaciéon
Argentina de Cooperativas y 63 cooperativas asociadas. La planta tiene una capacidad de
produccion de 145.000 metros cubicos y 140.000 toneladas de DDGS y 33.000 toneladas
de COg, a partir de 375.000 toneladas de maiz crudo. Esta empresa comenzé a distribuir
bioetanol entre las petroleras en abril de 2014. Algunos datos de interés de Aca Bio son
gue el proceso de produccién que utiliza no genera efluentes industriales y, que a partir de
excedentes de vapor, co-genera la energia eléctrica de la planta

En cuanto a los principales clientes del mercado del bioetanol, se encuentran
diferentes petroleras que extraen o comercializan combustibles en el territorio nacional.

® Fuente: Ministerio de Energia y Mineria.
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Tabla 1.9. Ventas totales de bioetanol en metros cibicos en el periodo 2013-2017 en metros cdbicos.”

é:g:n Petrobras Fox Refineria Shell [If:r(ia\l;gldao)s/ 0]] Trafigura
Ao oy Argentina del Norte Argentina YPF S.A . Combustibles Argentina
Argentina Petrol S.A del Petioleo
S.A S.A S.A S.A S.A
S.A S.A
2013 | 35.956 13.689 0 0 33.234 79.769 152 6.344 0
2014 | 72.705 18.299 307 0 52.936 210.781 843 9.030 0
2015 | 78.369 24.552 576 0 71.640 283.636 644 16.152 0
2016 | 85.166 21.568 0 254 79.862 291.144 0 12,532 0
2017 | 71.847 18.898 0 0 79.888 257.698 0 15.182 461
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Figura 1.13. Ventas totales a empresas petroleras de bioetanol producido a partir de maiz en el periodo 2013-2017.

El principal cliente del mercado de bioetanol producido a partir de maiz es la
petrolera nacional YPF S.A. En 20178, la comercializaciéon de naftas aumenté un 7,3%
respecto al afio anterior, siendo YPF, la empresa méas beneficiada, con un incremento del
7,7% en las ventas. Ademas, en el periodo 2016-2017, la empresa logr6 aumentar su
porcentaje de participacion en el mercado al 55%, seguida de Shell (20%) y Axion Energy
(14%).

En cuanto a la relacion con clientes internacionales, Argentina no ha exportado
aun bioetanol, principalmente porque los productores locales se enfocan en cumplir con el
mandato de la ley 26.093. Aunque los cuatro paises del Mercosur (Brasil, Paraguay,
Uruguay y Venezuela) podrian exportar etanol a Argentina libre de impuestos, no lo han

 Fuente: Ministerio de Energia y Mineria en base a DDJJ de las empresas. Datos de 2017 provisorios y hasta
octubre de ese afio.
8 Fuente: Asociacion de Operadores de YPF.
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hecho tampoco. Los paises que no pertenecen al Mercosur enfrentan un arancel del 20%
para ingresar su produccion al mercado argentino.
Con una politica disefiada para fortalecer la produccién nacional, Argentina podria

convertirse en un exportador de bioetanol y, con un mercado favorable, lograr acceso a
otros paises de América del Sur.

1.7.2. A nivel mundial

Como se menciond previamente, el impulso a la producciéon de bioetanol en
Argentina, se ve incluido en un contexto mundial, gracias a las politicas implementadas por

los paises, tendientes a la reduccion del uso de combustibles fésiles y a la promocion de
diferentes fuentes de energias renovables.

Tabla 1.10. Produccion total de bioetanol en millones de galones en el periodo 2014-2017.°

Paises
Estados Unidos 14313 14807 15329 15800
Brasil 6190 7093 7295 7060
Unién Europea 1445 1387 1377 1415
China 635 813 845 875
Canada 510 436 436 450
Tailandia 310 334 322 395
Argentina 160 211 264 310
India 155 211 225 280
Resto del mundo 865 391 490 465

® Fuente:RFA Renewable Fuelsssociation).
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Figura 1.14. Produccion mundial de bioetanol en millones de galones en el periodo 2014-2017.

Estados Unidos es el mayor productor mundial de etanol, habiendo producido en
2017 més de 15 mil millones de galones. Estados Unidos y Brasil producen el 85% del
bioetanol del mundo. Mientras que la Argentina representa aproximadamente el 1% de
la produccion mundial. La gran mayoria del etanol de Estados Unidos, se produce a partir
del maiz, mientras que Brasil utiliza principalmente cafia de azlcar.

Es necesario destacar que, ni Estados Unidos ni Europa son capaces de ser
autosuficientes empleando este tipo de combustible para el sector transporte. El principal
problema es debido a la falta de tierras para llevar a cabo los cultivos de la materia prima,
ya que tienen que ser compatibles con los cultivos destinados a la alimentacion.

En cambio los paises de América del Sur, no tienen este tipo de problemas ya que
cuentan con regiones mas potentes, climas mas ventajosos y menor densidad poblacional.

Considerando el volumen de produccion de EE.UU, naturalmente surge que es el
principal competidor en el mercado mundial del bioetanol. Sin embargo, debido a la
cercania geogréfica, podria decirse que Brasil seria el principal competidor para la
Argentina.

En Brasil, ocurre la particular situacién en la que el 15,7% de la oferta primaria de
energia proviene de la cafia de azucar, haciendo que tenga cubierta su matriz energética
con un 43,5% de energias renovables, y triplique el promedio mundial de uso de energias
renovables (13,2%). Ademas, el 72% de la flota de vehiculos ligeros funciona con motores
flex o totalmente con etanol. Por otro lado, en Brasil el mercado de bioetanol se encuentra
desarrollado hace décadas (en 1975 se establecio el primer programa de promocion de
este producto), mientras que en Argentina desde hace poco mas de una década comenzd
a desarrollarse.
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Tabla 1.11. Demanda de etanol en paises de América Latina.

Demanda de etanol E£B(mil m°) Producciéon(mil me)
Uruguay 28,1 0,7
Paraguay 23,3 45,3
Bolivia 76,3 33,8
Pert 120,4 78,4
Ecuador 194,4 47,1
Venezuela 1.207,1 0
Colombia 493,7 270
Costa Rica 85,5 30,5
México 3.945,5 445,2
Chile 600,0 Sin informacion

Como se observa en la tabla anterior, el consumo de bioetanol en América Latina
es considerable. Los principales consumidores son México, Venezuela, Chile y Colombia.
México, Colombia y Venezuela son paises que por su distancia a la Argentina, seria poco
probable que fueran importadores de bioetanol. Ademdas, Venezuela se encuentra
atravesando una crisis econdmica muy pronunciada.

En cambio, en Chile sé6lo se produce un 2% del total de petréleo que se consume,
dejando un 98% en manos extranjeras. Esta dependencia casi total de energia se podria
solucionar logrando una diversificacion de la matriz energética, sin embargo, de acuerdo al
Consejo de Granos de EE.UU, Chile es un pais con poca experiencia en el uso de bioetanol
como combustible: las regulaciones gubernamentales permiten mezclar etanol en
combustible entre 2-5%. No se hall6 informacién respecto a la produccion de bioetanol, ya
los proyectos existentes se encuentran en fase piloto.

Uruguay es un pais que carece de reservas petroliferas, por lo que ingresé al
mercado de biocombustibles para disminuir los costos de importaciones de combustibles
fosiles. El porcentaje de corte de naftas obligatorio es del 5%. Su gobierno considera la
produccion de biocombustibles como una politica de Estado, proponiendo que entre 2005
y 2030, la reduccion del consumo de combustibles derivados del petréleo en el transporte
sea de un 15%. Sin embargo, solo

En Paraguay, el corte obligatorio de bioetanol es del 25%. Dado que no cuenta con
reservas de combustibles fosiles, el gobierno paraguayo ha instrumentado planes para el

10 Mezcla de un 10% con gasolina (E10).
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fomento de la produccion de biocombustibles. Existen 12 plantas productoras en el pais,
que logran satisfacer la demanda de bioetanol. Por lo tanto, es poco probable que Paraguay
importe bioetanol de Argentina.

Bolivia posee reservas de petréleo pero no llegan a satisfacer la demanda interna,
(en 2017, se produjeron 24 mil barriles de nafta por dia y la demanda fue de 32 mil). Sin
embargo, su gobierno decidié recién a comienzos de 2018, comenzar a fomentar la
produccién de biocombustibles. Por lo tanto, es posible que Bolivia sea un potencial cliente.

De acuerdo a lo analizado previamente, los potenciales clientes para la
exportacion de bioetanol son Bolivia, Chile y Uruguay.

1.7.3. Precios de materias primas

Tabla 1.12. Precio de las diferentes materias primas en marzo de 2018.

Materia prima Precio ($/tn)

Maiz 3.380,0
Cafa de azlar 1.250,0
Remolacha 631,3

Como se puede observar en la tabla 1.12, el precio del maiz y la cafia de azUcar es
de nuestro pais. En cambio, el precio de la remolacha es de Espafia, ya que no se siembra
remolacha azucarera en Argentina en gran proporcion.

Comparando el precio de la cafia de azlucar y del maiz, es notable la diferencia de
precios que existe, por lo que el maiz resulta una materia prima éptima para el proceso.

Si bien la remolacha presenta un precio inferior al maiz, el hecho de que debe ser
importada aumenta los costos de materia prima. Por otro lado, teniendo en cuenta que el
bioetanol puede producirse a partir de otros cultivos que existen en el pais, se descarta la
remolacha como materia prima.

1.7.4. Precios del bioetanol

El precio del bioetanol segun la Resolucion 21/2018 del Ministerio de Hacienda,
vigente desde el 4 de octubre de 2018 es:
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Tabla 1.13. Precio de bioetanol en nuestro pais."*
Tipo de bioetanol Precio ($/L)

Maiz 18,318

Cafia de azUcar 21,999

Vale aclarar que la diferencia de precio entre el bioetanol de cafiay el de maiz
obedece a que el impacto ambiental positivo del producto originado en la cafia de
azlcar es mucho mayor al de maiz (por cada unidad de energia consumida genera entre

8y 11 unidades, a diferencia del maiz que genera 2,3). Por este motivo le asignan un precio
mayor al bioetanol de cafa.

Argentina: Precios interno de bioetanol de maiz y maiz demandado
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Figura 1.15. Variacion de los precios internos de bioetanol de maiz y maiz demandado ($/1t) en el periodo octubre 2012- febrero
20182

Como tendencia general, puede observarse que el precio del maiz fue

incrementandose a la par del precio del bioetanol. En particular, se observa que, desde

octubre de 2017, el precio del bioetanol se mantuvo constante, pese al marcado
aumento de la materia prima.

11 Fuente: Ministerio de Energia y Mineria.

12 Fyente: Ministerio de Agroindustria. A partir de octubre de 2012 el precio del bioetanol se dividié en dos
de acuerdo al insumo utilizado. En este caso, sgtel del elaborado a base de maiz.
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Tabla 1.14. Comparacién de precios del bioetanol vigentes en febrero 20181

Materia prima Precio ($/L)
Argentina Maiz 12,193
Brasil Cafia de azucar 18,1101
EE.UU Maiz 7,771

Actualmente, Argentina satisface su demanda de bioetanol, pero si se reglamenta
un nuevo aumento en el corte de las naftas y las empresas productoras no aumentan su
capacidad de produccion, se estaria corriendo el riesgo de que Brasil ingrese su produccién
al mercado nacional. Comparando los precios del bioetanol informados en la tabla 1.12, se
observa que Argentina presenta un precio mas competitivo que el de Brasil, pero es
necesario aclarar que existen numerosos reclamos para unaactualizacion del mismo,
debido al aumento en el costo de la materia prima.

El precio mayorista de la nafta comdn (con impuestos incluidos) es de 18.843 $/L.
Naturalmente, es un poco mas elevado que el precio del bioetanol, dado el costoso
procesamiento que recibe. Sin embargo, no difiere tanto del precio del bioetanol de maiz,
por lo que, podria decirse que el bioetanol resulta un producto poco competitivo a nivel
precio.

1.7.5. Precios de subproductos

A continuacién, se listan los precios de los subproductos del bioetanol producido a
partir de maiz. Se muestran solamente los precios correspondiente a subproductos que se
obtienen del proceso de molienda seca, ya que es el mas utilizado.

Tabla 1.15. Precios de subproductos de bioetanol.

Subproducto Precio (U$S/tn)

DDG 115
DDGS 230,6
WDGS 131,3

Ccao 12,94

Tal como se observa en la tabla anterior, el mayor precio corresponde a los DDGS,
ya que su proceso de obtencion es el mas complejo (involucra la recuperacion de todos los
sélidos remanentes y su evaporacion). Por lo tanto, los WDGS son los de menor costo.

13 Los precios de bioetanol de Brasil y EE.UU estaban dados en sus respectivas monedas, por lo que se utilizé
la cotizacion de precio de venta del Banco Nacion al cierre del 16/03/2018 para convertirlos en pesos
argentincs.

38



Disefio de una planta de produccién de bioet:
Facultad de IngenieriaUNMDP FACULTAD DE
INGENIERIA

1.8. Datos macro

Se presenta informacion del proceso de produccion de bioetanol de maiz, de forma
tal, de poder dimensionar claramente los valores involucrados:

Tabla 1.16. Energia invertida en el cultivo de una hectdrea de maiz y en el procesado industrial del grano necesario para obtener
1000 litros de bioetanol.

Datos macro con 1000 L de etanol como base

1 ha de cultivo de maiz produce 8976 kg de maiz/afio, que permite producir 3141 L de etanol.

Para producir 1000 L de etanol se requieren 0,32 ha. de cultivo, con un consumo de 1638 Mcal en el cu
3797 Mcalen el proceso industrial.

La energia contenida en 1000 L de etanol en los 1000 L de etanol corresponde a 5610 Mcal

La produccion de etanol corresponde 1,03 veces la energia invertida, es decir, que el balance de energi
es de un 3%.

Los residuos d la destilacion, DDGS, contienen 4704 Mcal mas.

Si se aprovechan estos subproductos, el rendimiento se eleva a 1,90 veces la energia invertida.

En el cultivo, se emiten 605 kg de CO2.

En el proceso industrial, se emiten 1139 kg de CO2.

Para producir& energia equivalente a 1 L de nafta, se requieren 1,52 L de etanol.

La combustion de 1 L de nafta en un auto, supone una emision de 2555 kg de CO2.

El costo resultante, en términos energéticos, de producir un litro de etanol resulta de
5435 kcal, como se ve en la tabla 1.16. Si se compara esta cifra con el contenido energético
del propio etanol (5610 kcal/llitro) resulta obvio que ambas cantidades resultan
practicamente iguales. El negocio de la produccion de bioetanol a partir del grano de
maiz resulta ser escasamente rentable, en términos energéticos, ya que requiere
invertir practicamente la misma cantidad de energia que se recupera con el etanol.

Por cada kilogramo de maiz procesado se obtienen 330 g de DDGS con un
contenido energético de 525 kcal/kg.

Los 2857 kilos de maiz utilizados para producir los 1000 litros de etanol producen
943 kg de DDGS con un contenido energético de 4900 kcal/kg o, un total de 4.7 Mcal que
se afiaden a los 5.6 Mcal contenidas en el etanol. Si se contabiliza el contenido energético
de estos productos secundarios aumenta considerablemente el rendimiento energético del
balance global de produccion de bioetanol hasta un valor de 1.9.

La reduccién de emisiones de CO, que supone sustituir un litro de nafta fésil por
bioetanol de maiz es de 152 gramos.
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1.9. Ubicacién de la planta de produccion de bioetanol

Para seleccionar la ubicaciéon éptima de la planta se consideraron los siguientes
aspectos:

y"  Se debe ubicar la planta de produccién en una zona de alta disponibilidad de
materia prima. En este caso, cercana a plantaciones de maiz para disminuir
costos de logistica y transporte.

Yy En cuanto a la comercializacion de los subproductos, debe considerarse en el
analisis de factibilidad y de localizacion de la industria, ya que debe existir una
demanda capaz de absorber esta oferta, con un entramado productivo, comercial
y logistico eficiente.

Yy En el caso particular de seleccionar el proceso de molienda seca, debe
considerarse el bajo tiempo de conservacion del WDGS vy su elevado precio de
transporte. Algunos autores y experiencias aconsejan que la demanda de WDGS
se encuentre en un radio inferior a los 100 kilbmetros de la planta.

Yy Considerar la ubicacién de los competidores del sector.

y"  Debido a la capacidad de la planta a disefiar, la misma debe ubicarse dentro de
algun Parque Industrial. Ademas para tener facil acceso a los servicios que los
mismos ofrecen.

y" Dado que la mayoria de los subproductos de los dos procesos detallados, estan
destinado a uso animal, debe considerarse que la zona de ubicacién de la planta
debe ser cercana a establecimientos ganaderos. Preferentemente de ganado
bovino, que es al que se destinan en mayor parte los subproductos, pero podria
ser porcino o avicola.

A partir del andlisis realizado, se determiné que la provincia 6ptima para la
instalacion de una planta de produccion de bioetanol es la provincia de Buenos Aires.
En primer lugar, debido a que adn no existen empresas instaladas en este territorio, por lo
gue existiria la posibilidad de abrir el mercado del bioetanol.Por otro lado, en la zona
cercana al noroeste de la provincia de Buenos Aires existe una densidad de produccién de
maiz considerable (figura 1.3). Ademas, esta provincia corresponde a la principal zona de
cria de ganado bovino del pais (figura 1.12), lo que permitiria comercializar los
subproductos para origen animal del proceso.
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Densidad Ganado Bovino 2017

Cabezas / Hectéreas
B 0,75-1,38
B 0,52-0,74
[ 0,34-0,51
0,19-0,33
[J 0,07-0,18
[ 0,01-0,06
[Jo

Figura. 1.16. Densidad de ganado bovino en el territor-iobé-réériﬁnd-para el afio 2017.

Por lo tanto, habiendo propuesto esta provincia, se procedié a buscar Parques
Industriales en los cuéles podria instalarse la planta:

Ov

Parque Industrial de Junin (superficie total: 84,31 ha)
Parque Industrial de Pergamino (superficie total: 69,91 ha).

(@)

Se decide finalmente instalar la planta en Pergamino, dada la cercania que
presenta con las ciudades de Buenos Aires y Rosario, que tienen importantes puertos.

1.10. Justificacién preliminar de proyecto

De acuerdo al analisis realizado en el presente capitulo, se concluye en que el
proyecto propuesto es viable, sobre todo considerando que Argentina es un pais que ha
implementado politicas para la promocién y el uso de combustibles renovables derivados
de la biomasa, que no sélo tienen como objetivo el cuidado del medio ambiente, sino que
también proponen una nueva forma de relacionar diferentes actividades econémicas. En el
caso particular del bioetanol de maiz, permite ampliar el mercado de este combustible, pero
ademas, genera lazos entre la produccion agropecuaria y la explotacion ganadera, que son
las principales actividades econémicas del pais.

14 Fuente: SENASA.
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Como se analiz6 previamente, la demanda de bioetanol crecera, generando la
necesidad de aumentar la capacidad de produccién de las empresas existentes,
conformando una oportunidad para nuevos emprendimientos y posicionando a la Argentina
como un importante productor regional.
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2.1. Resumen ejecutivo

En el presente capitulo, se determinaron las materias primas a utilizar y como se
llevara a cabo el proceso de obtencion de bioetanol.

La principal materia prima es el maiz tipo dentado con un contenido promedio de
almidén del 69.5%. El almidén presente en el maiz se debe hidrolizar para obtener azlcares
fermentables, en este caso, glucosa. Para esta transformacion, se decidié implementar la
hidrélisis catalizada por una enzima especial denominada GSHE (granular starch
hydrolyzing enzymes). En cuanto a la fermentacion, se realizara utilizando la levadura
Saccharomyces cerevisiae debido a los altos rendimientos, la elevada tolerancia al etanol
que presenta y su amplia disponibilidad comercial.

En el Capitulo 1 se determiné una produccién de 250.000 m® de bioetanol anuales
y la utilizacién de un proceso de molienda seca continuo.

Al analizar el proceso convencional de obtencién de bioetanol y notar que involucra
NUMErosos equipos y requerimientos energéticos variables en cada etapa, es que se decide
i mpl ement ar una i ntegraci - n idaeién p rfavneestacion t i p o S
simult8neaso).

En cuanto a las condiciones de operacion, se va trabajar a presion atmosférica, pH
acido cercano a 5 y a una temperatura de aproximadamente 35°C. La temperatura elegida
si bien disminuye la actividad enzimatica, proporciona el medio adecuado para el desarrollo
de la biomasa. Respecto al andlisis termodinamico, se observdé que el proceso es
exotérmico y espontaneo.

Por otro lado, realizando un analisis cinético, se adoptdé un modelo no estructurado
gue considera las variaciones de concentracion de almidon, glucosa, levadura y etanol. El
mismo permitid estimar el tiempo Optimo de fermentacion (72 h) y realizar célculos
preliminares de produccion para un reactor TAC:

- Volumen de reactor= 20.302,81 m3.
- Cantidad de maiz= 141.696,7 kg/h.
- Cantidad de levadura= 140.99 kg/h.
- Cantidad de glucosa = 6494,08 kg/h.

Subproductos obtenidos:
- DDGS =40.525,26 kg/h.
- CO2=43.004,95 kg/h.

2.2. Analisis de la red quimica: materias primas y reacciones involucradas

En forma general, en el proceso de produccién de bioetanol ocurren dos
transformaciones quimicas principales. En primer lugar, se debe transformar al almidén
contenido en el grano de maiz en un tipo de azucar simple fermentable, mediante un
proceso de hidrolisis. En segundo lugar, ocurre la reaccion de fermentacion que se lleva a
cabo en presencia de una levadura, para la obtencion de bioetanol y diéxido de carbono
como productos.
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2.2.1. Materias primas

A continuacién, se presenta una descripcion de las materias primas utilizadas en el proceso
de produccion de bioetanol.

Maiz
El maiz (Zea mays) que se utiliza para este proceso es del tipo dentado.

De los diferentes componentes que constituyen los granos de maiz, el almidén es
el de interés para las reacciones que tienen lugar en el proceso. Por lo tanto, el primer
tratamiento que se le debe realizar al maiz es la extraccion del almidén contenido en los
granos.

El almid6n de maiz esta compuesto por la mezcla de dos polisacaridos: amilosa en
un 25% y amilopectina en un 75%, agrupados en forma de granulos. Si bien ambos estan
formados por cadenas de glucosa, difieren entre si por la forma de unién, la cual puede ser
por enlaces 1-4 en la amilosa y por enlaces 1-4 y 1-6 en la amilopectina. Por lo tanto, la
amilosa presenta una estructura lineal formada por mas de 1000 unidades de glucosa alfa
y la amilopectina, una estructura ramificada con 1000-6000 unidades de glucosa. En la
figura 2.1 pueden visualizarse sus estructuras quimicas.

Para su empleo, el maiz no requiere de un pretratamiento que plantee problematicas
al proceso, ya que consiste Unicamente en la limpieza con aire seco y molienda de la
materia prima. Luego, ya se lo puede ingresar al proceso.
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Fig. 2.1. (a) Estructura de la amilosa. (b) Estructura de la amilopectina.

Tabla 2.1. Concentracion de macronutrientes y densidad en hibridos plantados en Argentina.’>

15 AM (almidén modificado). DR(almidén modificado y con alta lisina).

|
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Hibrido %H20 %Proteina %Aceite %Almidon Densidad (g/cm3)
HC 49 AM 12,8 10,6 6,2 69,1 1,280
HC 50 DR 11,5 12,9 5,0 69,3 1,293
HC 52 AM 12,9 9,3 6,5 70,0 1,256
HC 59 DR 12,0 12,1 5,8 68,8 1,315
HC 61 AM 11,7 12,4 5,6 69,0 1,319
HC 71 DR 12,2 11,1 6,6 68,8 1,272
HC 74 DR 12,8 9,4 6,5 70,0 1,256
HC 77 DR 10,7 14,3 53 68,4 1,308
HC 80 DR 13,0 12,5 6,1 67,1 1,275
HC 81 AM 11,5 11,9 6,6 68,7 1,298
HC 87 DR 13,6 9,0 6,0 70,1 1,313
HC 91 DR 11,6 12,3 52 69,3 1,323
HC 92 DR 12,1 12,2 5,8 68,6 1,308
HC 93 DR 12,3 10,8 6,2 69,7 1,038
HC 96 DR 10,5 11,4 6,6 70,2 1,268
HC 97 DR 10,1 11,0 6,3 71,3 1,272
HC 98 AM 11,8 12,2 6,3 68,4 1,288
HC 108 DR 8,0 10,5 7,3 73,0 1,204
HC 132 DR 12,2 10,8 6,8 68,9 1,312
HC 138 AM 11,2 12,9 4,4 70,2 1,309
HC 140 AM 11,8 11,8 6,6 68,5 1,307
HC 141 DR 111 11,9 6,4 69,3 1,301
HC 144 DR 9,9 9,7 7,2 72,0 1,238
Promedio - 11,6 11,4 6,1 69,5 1,276

De acuerdo a los datos bibliograficos presentados en la tabla 2.1., existen ligeras
variaciones en la composicion y densidad de los hibridos de maiz plantados en Argentina.
Por lo tanto, se procedio a realizar un promedio de los datos. En cuanto al porcentaje de
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almidon en el grano, si bien corresponde utilizar el dato de menor valor para considerar el
caso mas conservador, puede observarse que los valores no difieren significativamente
entre si. Luego, se decidié considerar un porcentaje de almidén en grano del 69,5%.

Enzmas

Las enzimas son moléculas de proteina globulares, cuya funcion es acelerar una reaccion
gquimica especifica, es decir, actian como catalizadores biolégicos.

En el caso de la produccion de bioetanol, catalizan las reacciones de degradacion
del almidén, por lo que se las denomina también como enzimas hidrolizantes, siendo las
amilasas |l as enzimas m8s utilizadasamiasaylast e proc
b-amilasa, las cuales se diferencian en el modo de desdoblar la molécula de almidon.

L a -afdilasa corresponde a una endoenzima®, act Ysa sobre -#Hos enl ac

glucos2dicos, formando dextrinas. Cuanrpide exi ster
amil opectina |l a acci-n de esta emyglamiénledsairre s - |
conserva. Adem8s, es posi bl e b ajamilasapdasdablartodo-eln pr ol on

polisacarido a maltosa.

L a -afilasa puede efectuar desdoblamiento de la amilosa y la amilopectina, sélo a
partir de los extremos no reductores de estas moléculas, separandose cada vez dos
unidades de glucosa en forma de maltosa. Esta es una exoenzimal’ que tampoco puede
desdobl ar | o-6)deamilopectma Poblo tanto, las moléculas de amilopectina
sélo pueden ser degradadas parcialmente por las amilasas.

De los dos tipos presentados, | a e n zamitesa &d la mas utilizada en la etapa
de licuefaccion del almidén de maiz, dado que puede tolerar temperaturas de hasta
110°C.

Como se detall6 previamente, el proceso siguiente a la licuefaccion es la
sacarificacion. La enzima mayormente utilizada en la sacarificacion es la glucoamilasa
(amiloglucosidasa). Este tipo de enzima, corresponde a una exoenzima, que hidroliza las

uniones U(1,4) de |l os extremos no reducibles de
glucosa. Adi f er e n c-amnilasd, &a mhyaria e las glucoamilasas tienen la habilidad
de hidrolizar |l os enlaces U(1,6) de |l os puntos d
también moléculas de glucosa, pero la velocidad de reaccién es considerablemente mas
baja que para el ataque de uniones U(1, 4). Por |

funcién principal transformar las dextrinas en glucosa.
En la tabla 2.2., se resumen las caracteristicas de las enzimas descritas
previamente.

16 Una endoenzima es aquella enzima que actda en el interior de la célula que la secreta.
17 Una exoenzima corresponde a una enzima que actGia en el exterior dellqédtula secreta

I ———
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Tabla 2.2. Caracteristicas de [as principales enzimas utilizadas en [a produccion de bioetanol.

Mecanismo: Endoenzima
''YAsy ljdzS KARNREAT LY

Productos: Dextrinas, maltodextrinas

Fuente microbiolégica Peso molecular Temp. 6ptima pH 6ptimo

Bacillus subtilis 54,780 80 5,6
Bgcnlus _ 49,000 70 -
amyloliquefaciens

Glucoamilasa

Mecanismo: Exoenzima

''YAsyY [jdzS KARNBEATFY héomZIno
Producto: Glucosa

Fuente microbiolégica Peso molecular Temp. 6ptima pH 6ptimo
Aspergillus awamori 83,7-88,0 60 4,5
Aspergillus niger | 99,0 60 4,55,0
Aspergillus niger Il 112,0 60 4,4
Aspergillus oryzae | 76 60 4,5
Aspergillus oryzae I 38 50 4,5
Aspergillus oryzae Il 38 40 4,5
Aspergillus saitoi 90 - 4,5
Cephalosporium eichhormonie 26,85 4562 -
Lipomyces kononenkoae 811,5 50 -
Mucor rouxianus | 59,0 55 4,7
Mucor rouxianus I 49,0 55 4,7
Penicillium oxalicum | 84 5560 4,6
Penicillium oxalicum I 86 60 4,6
Rhizophus delemar 100 40 4,5

Segun experiencias realizadas por Kelsall [2.10], para analizar el efecto de la temperatura

y

el

pH par a-amilasa, se roltuvieren lob resultados que se muestran a

continuacion:
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Figura 2.2. Efecto del pH en la actividad de la enzima h -amilasa.
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Figura 2.3. Efecto de [a temperatura sobre la actividad de Ia enzima h -amilasa.

Cabe destacar que estas experienctiamiksa f uer on
High T L120 suplementada con calcio, por lo que los valores de condiciones éptimas, no se
corresponden exactamente con los de tabla 2.2. Sin embargo, las experiencias son Utiles,
para observar el comportami enamtasagener al de | a ac
En |l a figura 2.2 puede observarse -anlasa el pH
es aproximadamente 6. Sin embargo, en el rango de 5 a 9 los porcentajes de actividad son
mas que aceptables (aproximadamente 80%). Asi, si bien el pH es una variable de control
importante en la actividad de toda enzima, la| -amilasa brinda un rango amplio de trabajo,
no requiriendo un control estricto en este aspecto.
En cuanto a la temperatura, en la figura 2.3. es posible visualizar que los valores
Optimos se encuentran en el rango de 88-93 °C. Sin embargo, al considerar temperaturas
superiores o inferiores se observa que el porcentaje de acti v i d a d -athitasa ldecae U

I ———
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considerablemente. Por lo tanto, la temperatura es una variable muy sensible para el uso
de esta enzima, exigiendo un estricto control del proceso.

En las experiencias realizadas por Machado Benassi [2.11], se analiza el efecto del pHy la

temperatura en la actividad de la enzima glucoamilasa suplementada con calcio y
magnesio:

525 (1) Mclivaine buffers.
(M) sodium acetate

— 450
=)
E
B
S 3754
L]
b
=
S 300

225 - ;

4,0 4,5 5,0 5,5 6,0
pH

Figura 2.4. Efecto del pH sobre [a actividad de [a enzima glucoamilasa.
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Figura 2.5. Ffecto de la temperatura sobre la actividad de la enzima glucoamilasa.

En el caso del efecto del pH sobre la glucoamilasa, se observa que se han realizado
dos experiencias en dos medios diferentes: en un buffer de acetato de sodio y en un buffer
de Mcllvaine (Na;HPO. con acido citrico). Si bien para ambos casos se obtuvieron
diferentes valores de pH éptimo (en el rango acido, entre 4.5-5), puede observarse que para

pH cercanos a los valores 6ptimos la actividad no decrece de forma significativa, pero si al
superar el pH=5,5.
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En cuanto a la influencia de la temperatura, puede observarse que el rango 6ptimo
para favorecer la actividad de la glucoamilasa, se encuentra entre 60-65°C. Si se consideran
valores fuera de este rango, la actividad de la enzima decae considerablemente.

Por lo tanto, el comportamiento de la glucoamilasa en funcién de la temperatura y
del pH, es muy -amiasajsierdo la terhperdta uhaavarigble mas sensible
que el pH.

Respecto al pretratamiento de esta materia prima, las enzimas seran compradas
para un empleo inmediato, es decir que no se requerird un pretratamiento de las
mismas.

Levadura

Dentro de la clasificacion de los seres vivos, las levaduras corresponden a hongos
unicelulares. Como resultado de su actividad metabdlica anaerdbical®, estos
microorganismos consumen hidratos de carbono (azucares) como fuente de energia,
produciendo etanol y diéxido de carbono como desechos metabdlicos. Este proceso es el
usual mente conocido como fAfermentaci-n al

El uso de este tipo de microorganismos presenta una gran ventaja frente a
organismos celulares superiores, dado que presentan una relacién superficie/volumen muy
alta, que hace posible el ingreso de diferentes sustancias a su citoplasma. Ademas, poseen
paredes celulares resistentes que permiten acumular determinadas sustancias en altas
concentraciones, logrando una alta velocidad de fermentacion y de division celular.

El proceso de fermentacion®® se lleva a cabo en el interior de las células de levadura,
en las cuales ocurre una reaccion de glucolisis?®. A continuacién, ocurre una reaccion en la
cual el piruvato (producto de la glucdlisis), se descarboxila para formar acetaldehido, que
finalmente se transforma en etanol liberando CO,. Basicamente, lo que sucede es que se
utiliza una molécula de glucosa para obtener dos moléculas de ATP?!, generando como
desecho final dos moléculas de etanol.

Dado que existe una similitud notable entre el metabolismo de diferentes tipos de
levaduras, pueden utilizarse diferentes especies para la fermentacion. Los principales tipos
de levaduras utilizados se resumen en la tabla 2.3.

coh-

18 Anabolismo: consiste en la sintesis de moléculas orgénicas (biomoléculas) mas complejas a partir

de otras mas sencillas, organicas o inorgénicas, con requerimiento de energia.

19 El proceso de fermentacion tiene relacién con la primapa de respiracion celular de la levadura.

Sin embargo, este Ultimo proceso no se detalla por su complejidad.

20 |_a glucdlisis es una reaccion quimica en la cual la molécula de glucosa de seis carbonos se escinde

en dos moléculas de piruvato (un compuedtotres carbonos).
21 E] ATP (adenosin trifosfato) es el principal transportador de energia en los sistemas vivos.
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Tabla 2.3. Principales tipos de levadura o baterias utilizados para fermentacion.

Sustratos Condiciones de Tolerancia al

Fuente microbiolégica Observaciones

fermentables fermentacion  etanol (g/L)

Sacharomveces cerevisiae Glucosa, fructosa/ Anaerdbica, 30 150 Rendimiento tedrico
y maltosa, xilosa 37C mayor al 95%
. Glucosa, fructosa/ Anaerébica, 30 Alta tolerancia
Schizosaccharomyces pombe - -
maltosa, sucrosa 35°C osmoética
KILVVeromvees marxianus Glucosa Anaerdébica, 40 ) Rendimiento tedrico
y y 45°C del 8090%

Rendimiento tedrico

0,
Microaerofilica, del 949% para la

Candida shehatae Glucosa, xilosa 3045 xilosa. Produce
20-31°C .
grandes cantidades
de xilitol
e . Microaerofilica, Rendimiento tedérico
Pichia stipitis Glucosa, xilosa 26-35C 3547 de 92% para la xilos

Rendimiento tedrico

A 0,
Glucosa, xilosa, | Microaerofilica, entre 4755% para I

Pachysolen tannophilus glicerol 20-31°C 37,575 xilosa. Produce
grandes cantidades
de xilitol
Zvmomonas mobilis Glucosa, fructosa, Anaerdbica, 100 Rendimiento tedrico
Y sucrosa 30°C mayor al 97%
Clostridium thermocellum Glucosa, celulosa Anaerobica, 55 10-30 Prod,uc_e acido
65°C lactico
Clostridium Glucosa. xilosa Anaerobbica, <30 Rendimiento tedrico
thermosaccharolticum ! 60°C del 40%

Dado que la fermentacion alcohdlica es un proceso que presenta inhibicion del
producto, la levadura a utilizar debe tener alta tolerancia a la concentracion de etanol.

La levadura mas utilizada para la produccién de bioetanol es la Saccharomyces
cerevisiae. Tal como se observa en la tabla 2.3, es la que mayor tolerancia al etanol
presenta. Si bien la levadura Zymomonas mobilis presenta un rendimiento mayor y una
tolerancia relativamente alta, su utilizacién se encuentra todavia en fase de desarrollo.

Luego, se decide utilizar la levadura Saccharomyces cerevisiae, debido a las
caracteristicas detalladas y a que usualmente es utilizada en la industria alimenticia
(produccién de vino y cerveza), por lo que presenta una amplia disponibilidad como materia
prima.

Respecto a su pretratamiento, si la levadura se adquiere en forma seca, debe
reactivarse humedeciéndola en agua por 1 a 2 hs.
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2.2.2. Reacciones quimicas

Licuefaccion

o —amilasa

H20 + Almidén —  Dextrinas + Maltodextrinas + Maltosa

Sacarificacion
glucosamilasa

Dextrinas — Glucosa + Maltosa
Fermentacion

Glucosa + Levadura — 2 CH3CH20H + 2 C02 + Levadura

En el paso de fermentaciébn puede tener lugar, la reduccion de DHAP (un
intermediario de la glucdlisis), reaccion que se pretendréa evitar en este proyecto. De ocurrir
la reaccion seria la siguiente:

CH,OH NADH+H-  NAD*  CH,OH h CHzOH
| A | A
| Glicerol-3- | Fosfatasa
CH,0P fosfato- CH,0P CHzOH
o . dehidrogenasa .
Dihidroxiacetona Glicerol-3- Glicerol
fosfato (DHAP) fosfato (GIP)

2.2.3. Hidrolisis enzimatica

La degradacion del almidon puede realizarse a través de dos vias: por hidrélisis
enzimatica o por hidrélisis 4cida. Como se sefialo previamente, se decidié utilizar hidrolisis
enzimatica. Sin embargo, es necesario contrastar ambas para justificar la eleccion.

La hidrdlisis acida requiere condiciones severas para la reaccion, como temperatura
de 150°C y un pH de 1.5 a 1.8, es decir, extremadamente acido, por lo que podrian existir
problemas de corrosion en los equipos. Ademas, da un bajo rendimiento de glucosa, por
las reacciones paralelas que ocurren (formacion de hidroximetilfurfural, &cido levunilico,
etc).

La hidrélisis enzimatica, presenta las siguientes ventajas:

y" Condiciones de trabajo: temperaturas menores a 110°C, pH levemente
acido. Luego, existe una reduccidon en los requerimientos energéticos
respecto al otro tipo de hidralisis.
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y" No genera compuestos resultantes de la degradaciébn u oxidaciéon de
azucares, debido a la alta especificidad de las enzimas. Por lo tanto, se logra
tener un mayor control de la reaccién.

Yy Rendimientos mayores al 95%.

y"  Menores tiempos de reaccion.

La principal desventaja del uso de enzimas es que no pueden ser recicladas.

Debido a que la hidrdlisis enziméatica presenta mayores ventajas que la
hidrélisis &cida, es que se elige este tipo para el procesamiento del almidén del maiz.

A su vez, para llevar a cabo la degradacion enzimatica del almidén a glucosa existen
dos maneras de hacerlo:

- Hidrdlisis enzimética con amilasas: logra obtener cadenas de polisacaridos
(dextrina) compuestas por 6 a 7 unidades de glucosa, para posteriormente
ser degradadas por la enzima glucoamilasa hasta obtener glucosa como
monosacérido.

- Desdoblamiento fosforo litico: este procedimiento utiliza enzimas fosforilasas
con la formacién de glucosa-6-fosfato.

Este ultimo mecanismo es menos comun que el anterior en la industria del etanol,
por lo tanto, para poder contar con la informacién bibliografica suficiente, se decide utilizar
la hidrolisis enzimética con amilasas.

2.3. Descripcion de las etapas del proceso quimico convencional

2.3.1. Licuefaccion

La licuefaccién es el proceso en el cual se produce la primer etapa de la hidrélisis
del almidén de maiz, convirtiéndolo en una mezcla de dextrinas.

Experi mental mente, se deter min- -gnilasaesl pH
de 6 (si bien varia dependiendo de la fuente de la enzima), por lo que debe ajustarse previo
a llevar a cabo la licuefaccion.

El proceso de licuefaccion consta en si de tres etapas. Primero, se realiza una
licuefaccién primaria para minimizar el consumo de vapor durante la coccion del macerado
yparabajarlaviscosi dad de | a me z c familasa aunatengperatuwlacentre 20 U
y 90 °C.

Para continuar con la degradacion del almidon, es necesaria su gelatinizacion, de
formatal que se libere toda la amilosa y la amilopectina. Por lo tanto, se procede a la coccion
del macerado a aproximadamente 110°C.

Por ultimo, se realiza la licuefaccidon secundaria, en la cual el macerado se mantiene
a85-90UC, con el agr egadiasapaaeue todoeimimeondemanthte
se transforme en dextrinas.
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Figura 2.6. Etapas del proceso de licuefaccion.

2.3.2. Sacarificacion

Este paso consiste en la transformacion quimica de las dextrinas a glucosa para
luego ser fermentada, utilizando glucoamilasa como enzima.

Para el caso de la glucoamilasa, el rango de temperatura que soporta este tipo de
enzimas, es menor al utilizado para la licuefaccién, por lo que debe enfriarse el sistema
hasta aproximadamente 65°C. Ademas, el pH requerido es de 4,5, por lo que debe ajustarse
con el agregado de un &cido.

2.3.3. Fermentacion

Para iniciar el proceso de fermentacion, se debe enfriar el macerado proveniente de
la sacarificacion a 30-35 °C y se procede a agregar la levadura al sistema. El tiempo de
fermentacion suele ser de aproximadamente 48 h.

La fermentacion es anaerdbica, no obstante la levadura Saccharomyces cerevisiae
tiene la habilidad de convertir la glucosa en CO; por respiracion aerébica, favoreciendo la
reproduccion de las células y beneficiando la produccién de etanol. Por lo tanto, el proceso
de fermentacion se ve beneficiado por un pequefio agregado de oxigeno al sistema.

Las condiciones para el crecimiento de la levadura, se ven beneficiadas mediante
agregados de suplementos de urea, sulfato de amonio o proteasas, de modo tal de agregar
una fuente extra de nitrégeno al sistema.

Si bien una temperatura alta acelera la velocidad de produccién, a la vez puede
provocar que por el mismo incremento de velocidad, se inhiba la reacciéon debido a la alta
concentracion de etanol.
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El pH 6ptimo para la fermentacion oscila entre 5.0y 5.2, dado que es el que favorece
el crecimiento de las levaduras. Sin embargo, las cepas que se utilizan para estos procesos
pueden extender este rango a 3.5-6.0.

2.3.4. Resumen de las etapas

Tabla 2.4. Resumen de condiciones de operacidn dptimas de cada etapa.

Etapa pH Temperatura

70-90°C (licuefaccion primaria)
Licuefaccion 6 110°C (coccion)
85-90°C (licuefaccion secundaria

Sacarificacion 4-5 65°C

Fermentacion 5-6 30-35°C

Tal como puede observarse, el proceso de produccién convencional de bioetanol
involucra en las etapas de reaccion diversos cambios en las condiciones de operacion.
Luego, se debe tener especialmente atencién en la determinacién de los requerimientos
energéticos. Por otro lado, el hecho de trabajar a pH menor a 7 involucra la adicién de
acidos en las diferentes etapas de reaccion, siendo usualmente, el acido sulftrico el
empleado para este propdsito, lo que acarrea no solamente un peligro para los operarios
(es una sustancia altamente corrosiva), sino también la contaminacién de agua en el
proceso.

2.4. Integracion de procesos

Las etapas descritas previamente, corresponden al proceso convencional de
produccién de bioetanol. Sin embargo, en las Ultimas décadas debido al auge de los
biocombustibles, se han introducido diversas modificaciones al proceso con el objetivo de
mejorar el rendimiento y de disminuir los requerimientos energéticos.
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Figura 2.7. Diferentes modificaciones realizadas al proceso de produccion de bioetanol. Am = amilasa, G = glucosa, Y =
levadura, EtOH = etanol.

2.4.1. Sacarificacion y fermentacion simultaneas (SSF)

La introduccion de esta modificacién en el proceso fue uno de los avances mas
notables, dado que permite realizar la hidrélisis del almidon y la fermentacion de la glucosa
en simultdneo en una misma unidad. Este proceso presenta dos ventajas principales: la
levadura consume la glucosa apenas se genera, reduciendo el riesgo de contaminacion
bacteriana, dado que se mantienen niveles bajos de glucosa.

Por supuesto, también presenta ventajas econdmicas: disminuye los costos de
construccion de equipos, ya que para ambos procesos involucrados se utiliza un soélo
equipo en vez de dos y reduce costos de energia, pues se utilizan temperaturas menores.

Sin embargo, la principal desventaja que presenta es incapacidad de desarrollar
cada proceso a sus respectivas temperaturas optimas debido a que difieren entre si: en el
caso de la fermentacion la temperatura de trabajo de la levadura es de 30-32°C y para la
enzima glucoamilasa de 65°C. Por lo que, trabajar a una temperatura menor para ahorrar
energia, trae como consecuencia una disminucion en la velocidad de generacién de
glucosa, por lo tanto, decae la velocidad de produccién de bioetanol. Este problema puede
solucionarse si se agregan mayores concentraciones de glucoamilasa.

Si se utiliza el proceso de molienda seca, el tiempo de duracién de la SSF es de 48
a 72 hs con una concentracion final de etanol de 10-12% en volumen.

e ——
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Tabla 2.5. Consumo de energia de dos procesos para producir etanol a partir de granos de maiz mediante molienda en
seco.

Parametro SSF SHF
Produccion de etanol (kg etanol/h) 17,83 17,84
Consumo de energia (MJ/h) 270,28 290,85

Consumo de energia (MJ/L de

11,67 12,55
etanol)

En la tabla 2.5., se compara el proceso no integrado con la SSF. Como observa, en
cuanto a la produccion de etanol no existen diferencias, pero si en el consumo de energia,
que es menor para la SSF.

2.4.2. Sacarificacion simultanea, propagacion de levadura y fermentacidn (SSYPF)

Este proceso es una modificacién de la SSF, ya que ademas de llevar a cabo la
sacarificacion y la fermentacion al mismo tiempo, también ocurre la propagacion de la
levadura seca en el mismo recipiente.

La principal ventaja de la SSYPF es que provoca una disminucion del crecimiento
de las bacterias en el caldo de fermentacion, ya que al propagarse la levadura in situ, las
concentraciones de glucosa son bajas, pues la levadura la consume inmediatamente.

Por lo tanto, este proceso permite alcanzar mayores rendimientos, reduce la
cantidad de levadura a manejar y provoca una disminucion en el tiempo de produccion del
bioetanol.

2.4.3. (BP (Bioprocesamiento consolidado)

Este proceso consiste en llevar a cabo la hidrélisis del almidon y la fermentacion de
la glucosa en un solo paso, mediante de la utilizacién de un microorganismo adecuado.
Luego, la principal ventaja que representa es la reduccién de los costos de produccion del
bioetanol.

Este avance tecnol6gico se presenta, ya que es una de las principales tendencias
en el campo de la produccion de bioetanol. En el caso de la levadura Saccharomyces
cerevisiae, se ha logrado modificar genéticamente una cepa, de forma tal que produzca
alfa-amilasa y glucoamilasa simultdneamente. Sin embargo, el uso de la misma se
encuentra principalmente en fase de investigacion.

2.5. Eleccidn del proceso y régimen de produccién

Dado que existen dos sistemas de produccion de bioetanol (molienda seca y
molienda humeda), es que debe optarse por uno para el disefio del proyecto propuesto.

Enestecaso,se deci di - utilizar el pr oc e,dado
gue representa un proceso mas sencillo y de menor capital que el de molienda humeda. El

de
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proceso de molienda seca, no separa al almidon de los otros componentes del grano
(gluten, germen y fibra), por lo tanto, el tratamiento de la materia prima se simplifica, ya que
el maiz solo debe limpiarse previamente a llevar a cabo la coccién. Esto representa una
disminucion en los costos de equipos y energéticos respecto a la molienda hiumeda.

En cuanto a la cantidad de bioetanol de maiz a producir, se tuvieron en
consideracion la produccion de las principales empresas del pais, la produccion total del
mercado argentino y lo requerido en el presente proyecto:

- Produccién Promaiz: 131.277,311 m®afio (2017)

- Producciéon Aca Bio Coop.Ltda: 125.325,547 m®/afio (2017)

- Produccioén total en Argentina: 551.902 m®afio (2017)

- Produccion requerida en el presente proyecto: 100.000 - 500.000 m®/afio

Considerando la produccion total del mercado argentino en el afio 2017, se observa
que si bien supera al maximo de produccién propuesto, no lo hace en una gran proporcion,
por lo que este valor se descarta, dado que para una empresa nueva no seria posible
abarcar el total del mercado. Por otro lado, las producciones de las principales empresas
del pais son superiores al limite inferior propuesto. Luego, se decidié proponer una
produccién de 250.000 metros cubicos anuales para el presente proyecto, considerando
que en un futuro préximo, el mercado argentino demandara mayor cantidad de etanol y en
vistas a la exportacion del mismo.

Debido a que la produccién anual de bioetanol de maiz es considerable, se
recomiendaimplementar un proceso continuo. Segun Cardona [2.12], se hall6 que para
la produccién por molienda seca, se puede utilizar un proceso continuo de las siguientes
maneras:

1) Llevando a cabo en régimen continuo las etapas de molienda, licuefaccion y
sacarificacibn y posteriores, destilacion y deshidratacion. Mientras que la
fermentacion se realiza en lotes, utilizando 3 0 méas fermentadores en simultaneo:
el primer equipo se carga con el macerado, mientras en el segundo ocurre la
fermentacion y el tercero se descargay se prepara para el préximo batch. Finalizada
la fermentacién, se procede a almacenar el caldo de cultivo para asegurar el
suministro constante al destilador.

2) Se pueden realizar todas las etapas en régimen continuo si se trabaja con
Aifermentaci -n y sacarificaci-n en cas
serie. Por lo tanto, para aplicar este arreglo, se recomienda utilizar el proceso SSF.

La alternativa 6ptima de integracion del proceso es la CBP, dado que al utilizar la
levadura genéticamente modificada (produce alfa amilasa y glucoamilasa
simultdneamente), se logra unificar todo el proceso en un paso. Sin embargo, no se han
encontrado proveedores de esta cepa. Por lo tanto, esta alternativa debe descartarse para
el presente proyecto.

Finalmente, se decide implementar un proceso SSF utilizando fermentadores
en serie, dado que representa un arreglo sencillo de equipos.
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La fermentacion continua consiste en el cultivo de la levadura en el reactor, de forma
tal que, siempre se esta agregando un medio fresco al sistema y, a la vez, se elimina una
parte del caldo de cultivo. Es decir que, la velocidad de crecimiento de la biomasa,
compensa la cantidad de levadura que fluye por la corriente de salida, por lo tanto, se logra
mantener un estado estacionario en el sistema. Si se aplica la fermentacion continua, se
sugiere el uso de reactores tanques agitados para evitar gradientes de concentracion en el
sistema. En la figura 2.8, se muestra el arreglo de equipos sugerido.
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Figura 2.8. Esquema de [a configuracion de fermentacion contina.

Por otro lado, las reacciones que ocurren son heterogéneas, ya que las mismas
tienen lugar entre una fase sélida (compuesta por los so6lidos de maiz) y una fase liquida
(compuesta por la levadura, las enzimas y el agua del macerado). Por lo tanto, existen
diversas alternativas para llevar a cabo la SSF:

-Es posible implementar una corriente de reciclo de la levadura para disminuir la
inhibicion por altas concentraciones de producto. Lo que se hace es extraer una corriente
de liquido del fermentador para centrifugarla y devolver la levadura concentrada al mismo.

-Utilizar cepas con un alto nivel de floculacién, de modo tal que el fermentador actie
como un reactor de lecho fluidizado.

-Inmovilizar la levadura sobre soportes (usualmente de alginato de -calcio),
obteniendo un reactor tipo lecho fijo.

2.6. Analisis termodiizo de reaccion

Realizar un analisis termodindmico permite determinar si una reaccion es factible,
de acuerdo a los requerimientos de energia del sistema en cuestion.

Para analizar los aspectos termodindmicos de la reaccién, se buscaron las entalpias
reaccion en bibliografia. Segun [2.13], las reaccion es exotérmica y su entalpia es de:

w ® - 81,15 kJ/mol de etanol

Por otro lado, aunque se debe tener en cuenta que la energia libre de Gibbs
depende de la temperatura, por lo que una reaccion que es espontanea a una T dada puede
no serlo a otra, un valor estimado para la reaccion de fermentacidon alcohdlica en
condiciones normales es wG= -234.6 kJ.mol!. De esta forma, la reacciéon resulta
espontanea e irreversible. Para poder determinar si la reaccion es espontanea a la T de
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operacion se requeririan valores de entropia de la totalidad del proceso, lo cual no fue
posible hallar en bibliografia.

2.7. Modelo cinético

A la hora de realizar la seleccion de un modelo cinético que represente de la mejor
manera posible el conjunto de reacciones planteadas, se debe recordar que en las mismas
intervienen no so6lo enzimas, cuyos comportamientos son ampliamente estudiados y para
los cuales se han desarrollado numerosos modelos, sino también levaduras las cuales
siguen pautas bioldgicas. Habiendo tomado nota de esto, se debe agregar el hecho de que
se ha seleccionado (ver seccion 2.5.) el proceso SSF, en el cual la accion de las enzimas y
la levadura actian en simultaneo, elevando la complejidad del andlisis. Es por esto que los
modelos cinéticos hallados en bibliografia han sido desarrollados a través de ajustes de
resultados experimentales.

En esta linea, un modelo que presenta un buen ajuste para la SSF a partir de
almidén de maiz es el desarrollado por Kroumov (2006) [2.5], cuya base es ratificada y
empleada en posteriores investigaciones como Ochoa (2007) [2.5], y en el cual se plantea
el desarrollo de una fermentacion empleando una levadura genéticamente modificada, s.
cerevisiae YPB-G. Uno de los puntos a destacar del modelo propuesto es que, si bien sus
parametros cinéticos dependen de las condiciones iniciales del sistema (concentraciones
de los componentes involucrados), brinda el paso a paso necesario para su obtencion. Sin
embargo, el desarrollo del paper presenta el ajuste del modelo en un rango de
concentraciones sumamente reducido (Tabla 2.6), por lo que no brindaria la libertad de
trabajo que se requeriria para los fines de este estudio, como por ejemplo, realizar un
analisis de sensibilidad, o para la determinacion de un punto de operacion 6ptimo. Ademas,
se encontrd que la levadura genéticamente modificada empleada para su desarrollo es de
dificil acceso. La suma de los puntos expuestos llevo al descarte del modelo.

Tabla 2.6. Parametros cinéticos y condiciones iniciales, modelo Kroumov (2006) [2.5]
S30 SG30 SG50 Unidades

Condiciones irgiales

Glw 0,01 3,5 3,5 kg/m?
S 24 30 42,5 kg/m?
Xo 0,18 0,2 0,1 kg/m?
Etb 0,1 0,5 0,5 kg/m?
Enz 0,001 0,001 0,001 U/m?

Parametros fijos
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W 0,5 0,5 0,5 1/h
Kenz 1 1 1 kg/m?3
Enznax 6,0 6,0 6,0 U/m3
Km 0,406 0,406 0,406 kg/m?
Parametros evaluads
Ksus 0,0368 0,0820 0,0537 kg/U/h
Kres 0,0106 0,0033 0,0030 kg/U/h
Kstarch 69,4 65,6 66,7 kg/m?3
Kolu 1,176 1,226 2,132 kg/m?
Per 0,786 0,750 0,786 -
>max 0,101 0,0615 0,098 1/h
Yis 0,485 0,175 0,512 ka/kg
Ks 2,184 0,106 0,292 kg/m?
Etmax 11,16 10,6 20,8 kg/m?3
Op.max 0,196 0,645 0,415 1/h
Yois 0,462 0,640 0,301 ka/kg
Ks1 2,721 1,688 1,924 kg/m?
Kos1 0,094 2,531 0,783 kg/m?
Kot1 88,7 238 210 kg/m?

] FACULTAD DE
INGENIERIA

El modelo finalmente seleccionado fue el de Bialas (2014) [2.3]. La base del mismo
es similar al anterior, aunque posee una diferencia significativa y es que descarta que
existan bases que fundamenten la existencia de lo que en Kroumov [2.5] denominan
almiddn susceptible y almidén resistente, por lo que se realiza el balance y la evaluacion
del comportamiento en funcién del tiempo del almidon total. Por otro lado, su principal
desventaja respecto a los anteriores es que no presenta los pasos para la obtencion de
los parametros empleados, asi como tampoco un desarrollo experimental en el que se
varien las condiciones iniciales de forma que se visualice el rango de ajuste del mismo, sino
gue su ajuste fue evaluado para condiciones iniciales Unicas.

Luego, las ecuaciones que conforman el modelo cinético seleccionado se describen a
continuacion:
Tasa de degradacion enzimatica del almidén:
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kst.Enz. 5t(t)

Rst = (21)
Glu(t)y , St(t)?
Km (1 + %cin ) +t st St(t)
Balance de masa del almidon:
(2.2)
d5(t
ﬁ = —Rst
Balance de la glucosa: dt
dGlult
dt{ ) = RGlu(formacion) — RGlu(utilizacion) (2.3)

Siendo los términos de formacion de la glucosa debido a la degradacion del almidén
y su posterior consumo en la produccion del etanol:

RGIu(formacién) = 1.111 Rst (2.4)

1 r:i}{'(t}+ 1 dEt(t) (2.5)

RGlu(utilizacion) = e ==+ 5 —ar

Por otro lado, el balance de biomas a sera:

2.6
dX(t) () (2:6)
ar "
Mientras que su parametro‘ , tasa de crecimiento especifico, se define:
2.7)
wmex, Glu(t). (%%)
b= Ks + Glu(t)

Por ultimo, el balance de masa del producto, etanol y su parametro g, seran:

dEt(t)
dt

= qp. X(t)
(2.8)

gpmax. Glu(t). Et(t). (1 - EE%)

ap =
(Ks1+ Glu(t)). (Kpsl + Et(t) + %;32]
(2.9)

Siendo los valores de los parametros de este modelo los presentados en la Tabla 2.7.
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Tabla 2.7. Pardmetros del modelo cinético seleccionado.

N° Parametros Valor Unidad

Inicial

1 Sk 202,34 kg/m?®
2 Glw 23,03 kg/m?
3 X 0,5 kg/m?
4 Eb 0 kg/m3
5 Enz 262612,5 U/m3
imadas

1 K 26,998 kg/m?
2 kst 0,000333 kg/U.h
3 Kst 999,98 kg/m?
4 Kol 0,0857 kg/m?®
5 >max 0,6057 ht
6 Ks 70,237 kg/m?
7 Olpmax 4,9951 ht
8 Bmax 90,007 kg/m?®
9 Ks1 0,00633 kg/m?
10 Kos1 0,00046 kg/m?®
11 Koi 14,687 kg/m?
12 Yois 0,4759 kg/kg
13 Yois 0,8133 kg/kg
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Figura 2.9. Curvas obtenidas para cada componente mediante el modelo cinético seleccionado.

Por otro lado, se debe tener en cuenta que en el trabajo experimental realizado por
Bialas [2.3] no se llevé a cabo un tratamiento del maiz sino que se tom6 como materia prima
el harina de maiz, mientras que aqui se seleccioné la molienda seca en la cual se alcanza
un diametro de particula de 2 mm. Esta significativa diferencia en el punto de partida del
proceso plantea un error inicial considerable, por lo que se propone modificar el
procedimiento de molienda seca de forma tal de reducir el diametro final obtenido en
la medida de lo posible.

2.7.1. Andlisis de condiciones de operacion del modelo

En el trabajo realizado por Bialas [2.3], se realizaron experiencias para identificar
las condiciones Gptimas de proceso para la sacarificacion simultdnea y fermentacion de
almidén de maiz granular usando GSHE (granular starch hydrolyzing enzymes),
amiloglucosidasa y Saccharomyces cerevisieae.

Las enzimas hidrolizantes de almidon granular (GSHE) convierten el almidon en

azGcaresfer ment abl es a bajas temperaturas (048

molienda en seco puede eliminar los requisitos de alta temperatura durante la coccion y la
l i cuefacci - -n ( O%®ldnindelJosto akoode cotcidn dg licaefaccion, luego
reduce la entrada de energia. Otra caracteristica es que puede descomponer las moléculas
de almidén en una pasta muy concentrada. Sin embargo, los inconvenientes de este
proceso enzimatico son los costos y la cantidad de enzimas requeridas.
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Para identificar las condiciones 6ptimas de proceso, en el trabajo realizado por Bialas [2.3],
se analizaron el efecto que tiene la concentracion de harina de maiz, la dosis de GSHE y el
pH de la mezcla en la concentracion de etanol y en el rendimiento total del proceso.

Dosis de GSHE [mU/kg] Concentracion de la harina
3.0 35 de maiz [%p/p]

1.875 - 30

25

~ 120

[1116] jouerg

~ 110

~ 100

Figura 2.10. Efecto de la concentracion de la harina de maiz y la dosis de GSHE con la concentracion de etanol aunpha
4.25y335°C.

En el figura 2.10 se puede observar que la dosis de GSHE es altamente significativa
en la produccion de la etanol. El efecto del pH, fue considerado por Bialas [2.3] una variable
no significativa en la produccion de etanol y en el rendimiento total del proceso.

Rendimiento global del proceso [%)]

~25

0.75 35 Concentracion de la harina
de maiz [%p/p]

Dosis de GSHE [ml/kg]

Figura 2.11. Efecto de la concentracion de I harina de maiz y la dosis de GSHE con el rendimiento del procesoa un pHa
4.25ya35°C.
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Como se puede ver en la figura 2.11. para obtener un rendimiento total del proceso
lo mayor posible hay que utilizar la menor concentracion de la harina de maiz a un pH a
4.25y a 35°C.

Como en el trabajo de Bialas [2.3], no fue considerado el efecto del pH y la
temperatura. Se considero el trabajo de Gawandea [2.8], donde se muestra la figura 2.12
de superficie de pH y temperatura a una concentracion fija de sustrato del 12%. Como el
etanol es volatil, la temperatura tiene un efecto notable en la produccion. A medida que se
aumenta la temperatura la produccion de etanol aumenta.

También se puede observar en la figura 2.12 que al aumentar el pH de hasta 5.8. la
concentracion de etanol aumenta. El pH es muy importante para la actividad de la enzima,
influye en la actividad metabdlica del organismo y como el nivel de pH aumenta la
produccion de etanol también aumenta. El pH también tiene un fuerte efecto positivo en el
proceso biotecnoldgico porque el valor del pH afecta tanto a la actividad enzimatica como
a la fermentacion de la levadura.

Etanol [gr/l]

6.5

Temperatura [°C] 28 o 45

Figura 2.12. Efecto de la concentracion del pH y Ia temperatura con Ia concentracion de etanol a un concentracion de
12% p/p.

Por lo que se obtuvo que para optimizar el proceso la concentracion de la harina
de maiz sea de 25%p/p, la dosis de GSHE sea de 2.05 ml/kg y que el pH sea de 5.

2.7.2. Fuentes de error en la aplicacion del modelo

Como se desarroll6 previamente, a la hora de aplicar el modelo, se debe tener en
cuenta:

- El modelo fue probado experimentalmente con harina de maiz, mientras que en el
presente trabajo la materia prima seran las particulas de maiz obtenidas en la
molienda seca.

- Tanto la temperatura como el pH se mantienen fijos durante el desarrollo de la
reaccién, lo cual en la escala de produccion de los experimentos llevados a cabo
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por Bialas no representa serias dificultades, pero si a la escala propuesta en este
trabajo.

- Las constantes cinéticas propuestas para el modelo dependen de las condiciones
iniciales, por lo tanto, si se desea modificarlas se debe utilizar valores cercanos a
los originales para evitar un error considerable en las constantes.

- Este modelo no considera el comportamiento de la enzima, que puede desactivarse
por cambios en el pH, temperatura, concentracion de sustrato y de productos.

2.8. Evaluacién preliminar de la produccion

Para realizar la evaluacion preliminar de la produccion del presente proyecto, se
realizaron en primer lugar los balances de masa correspondientes para los compuestos
intervinientes. Las condiciones de operacion son las del modelo seleccionado (T= 35°C,
pH=5). Los balances se plantearon considerando un reactor tanque agitado continuo (TAC)
homogéneo e ideal en estado estacionario. Cabe aclarar que, naturalmente, se realiz6 esta
consideracion para realizar una primera estimacion, dado que el sistema es en si
heterogéneo. Luego, el balance en general es:

{velacidad de] {velﬂcfdad de] {veﬂar:’dan‘ de} {I?Efﬂcfdﬂd de]
entradade = { salidade +{consumo por -+ jacumulacion
reactivo reactivo reaccibn de reactivo

Los balances para almidén, glucosa, biomasa y etanol, respectivamente son:

S0 = 0o.Ss + kst.Enz. §s v
Qo.50 = Qo.5s G +g+5 .
m( KGEu) Kst ™25
kst.Enz.5s 1 ;,tmax.ﬂius.(%) 1 qrpmax.{}[us,grg_(l_.Egiix)
Qo.Gluo = Qo.Glus + —1.111.K [ Glusy 57 Yo Ee o S+Y_F’5.K1+5£ — s v
m( KGEu) Kst °f (Ks1+ Glus). | Kpsl + Ets +
—umax. Glus, G—z)
Qo.Xo=Qo.Xs+ W_XS «V
Ets
—qpmax. Glus. Ets.| 1 = 5——
0=Qo.Ets+ ( Etﬂg:r!:;z Xs |+7]
(Ks1+ Glus). (Kpsl +Ets + o )

Como se explicd previamente, en el modelo presentado por Bialas [2.3] las
concentraciones iniciales de todos los compuestos involucrados estan fijas, dado que los
valores de las constantes dependen de las mismas. Por esta razén, para la alimentacion al
reactor se respetaron las condiciones iniciales del modelo cinético, dado que de cambiarlas
no se cuenta con una forma de estimar el error involucrado.
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Por otro lado, cabe destacar que se considera un ingreso continuo de levadura en

la corriente de alimentacion, de momento es Gtil para poder realizar célculos aproximados
de operacion y disefio de la planta.

Resolviendo en Mathcad el sistema de ecuaciones, se obtuvieron las

concentraciones de salida de cada componente para distintos tiempos de residencia.

Concentraciones vs tiempo de residencia

. @ Almidén
e A @ Biomasa
[}
.
g 1% " Glucosa
£ e
S~ l.
£ 125 "... @ Etanol
(7] -_..
g 100 o,
19 I....
% ....." sssssessssee
= 7 ..:!--.,-:-u...-o
YL A See LY
E ....u-"" ® . o.cotno..... !
50 — L “hes
c e
[=] ...o
Y Lk
.... ~~~~~~ .--n-----..oioloon.o!cn‘.‘
D ‘: ----- YrrYrrrr i L LA A A A

Tiempo de residencia [h]
Figura 2.13. Curvas obtenidas para cada componente para distintos tiempos de residencia.

En la figura 2.13 es posible observar que a partir de cierto tiempo la concentracion

de etanol se estabiliza, lo que concuerda con los tiempos de fermentacion convencionales
(48-72hs). Por lo tanto, para poder dimensionar de forma aproximada el disefio del reactor
se determind un tiempo de residencia de 72 hs, para el cual la concentracion de salida de
etanol es de 80,072 kg/m3.

Como se detallé en la seccion 2.5, la produccion sera de 250.000 m? de etanol al

afo, que funcionando 364 dias al afio las 24 horas??, equivalen a un caudal de etanol de
28,62 m3/h. Asi:

Cantidad de etanol a producir= Wp=" caanoi- Q = 22.578,98 kg/h
Rendimiento respecto al almidén ingresado= 100.(Cso-Css)/Cso= 74,4%
Caudal total requerido= Qreq= Wp/[Etanol]saidza= 281,9835 m3h

Volumen de reactor= Qyeq-tres= 20.302,81 m?

Luego, para poder producir los 250.000 m® anuales de etanol se requiere un

volumen del reactor TAC y un caudal de operaciéon desproporcionados. Este hecho indica
claramente, que sera necesario utilizar mas de un tanque de reaccion en el proceso de
produccion.

22 5e consider6 una parada de planta al afio.
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Por otro lado, la cantidad de materia prima necesaria para operar, suponiendo que
la mezcla que ingresa es 25% p/p granos (" mezca= 1005 kg/m?3) y que la levadura ingresa
con la corriente de operacion, seran:

- Cantidad de maiz=" mezcia - Qota- 0.25=70.847,5 kg/h
- Cantidad de levadura = 0,5 kg/m? - 281,98 m3/h= 140.99 kg/h
- Cantidad de glucosa = 23,03 kg/m? - 281,98 m?3/h = 6494,08 kg/h

Subproductos obtenidos:
- DDGS =286% - 70,847 ton de maiz/h= 20.262,24 kg/hhbvn

2.10. Bibliografia

[2.1] Trinidad Bello AModelos de crecimiento en biologia, su significado biolégico y seleccién del
modelo por su ajuste

[2.2] Levenspiel Olngenieria de las Reaccion8sa Edicién, Ed

23] . AL OF& 2 dX /1 SNJtAz 4!l O2dKihdtic soaeMyg206 sinultaneous
saccharification and fermentation of corn starch for ethanol producéata Biochimica Polonica
(2014) Vol. 61: 15362.

[24bA12fA0 { &3 a2 2R.Bidethanpl Praductidn frdmyorranteal bytsi®@tangous
enzymatic saccharification and fermentation with immobilized cells of Saccharomyces cerevisiae var.
ellipsoideusELSEVIER (2008).

[2.5] Kroumov A.D, Nivaldo Modenes A., de Araujo Tait MDEveloprent of new unstructured
model for simultaneous saccharification and fermentation of starch to ethanol by recombinant
strain; ELSEVIER (2006).

[2.6] Ochoa S., Yoo A., Repke J.U, Wozny G., Ryook YRtagliBling and Parameter Identification

of the Simultaneus SaccharificatieRermentation Process for Ethanol Producti@motechnol.
Prog.(2007).

[2.7] Corcuera V.R., Pennisi M., Kandus M., Salern€dr@posicién quimica de granos de maices
especiales desarrollados en la Argentina para la industria alimantdra Alimentacién
Latinoamericana, Vol. 325, 2016.

[2.8] Gawandea S.B, Patilb I.Bxperimental Investigation and Optimization for Production of
Bioethanol from Damaged Corn Graikigterials Today: Proceedings 5 (2018) 10817

[2.9] Nustes S.A, MéndézG., Garcia L.Bpterminacion experimental de la entalpia de combustion
R S-maéltosa mediante el uso de un calorimetiDepartamento de ingenieria Quimica, Universidad
Jorge Tadeo Lozano Sede Bogota.

[2.10] Kersall D., Pearse Lyons Grain dry millig and cooking procedures: extracting sugars in
preparation for fermentationThe Alcohol Textbook, 4ta Ed., Nottingham University Press, 2003.

23 Este valor corresponde a los kg de DDGS producidos por tonelada de maiz procesada, dato
presentalo en el Capitulo 1.

69



Disefio de una planta de produccién de bioet:
Facultad de IngenieriaUNMDP FACULTAD DE
INGENIERIA

[2.11] Machado Benassi V., Machado Pasin T., Dell Antonio Facchini F., Jorge J.A, Texeira de Moraes
Polizeli L, A novel glucoamylase activated by manganese and calcium produced in submerged
fermentation by Aspergillus phoenickournal of Basic Microbiology, pp. 333, 2012.

[2.12] Cardona C.A, Sanchez O.J., GutiérrePtoEess Synthesis for Ethanol Product@iRC Press,

1ra Ed., 2010.

[2.13] Roels J.AMacroscopic Thermodynamics and the Description of Growth and Product
Formation in Microorganism#merican Chemical Society, 1983.

2.11. Anexo Il

Cbomo se desarrolld previamente, las reacciones involucradas en el presente trabajo
son biolégicas y catalizadas por enzimas.

2.11.1. Cinética Michaelis-Menten

Dada la alta selectividad de las enzimas, no suelen ocurrir reacciones paralelas, la
reaccioén que ocurre es:

A— R

Una expresion sencilla para la velocidad de la reaccion de A seria:
(-cnzima total
T

('EO ('.»\

-r‘_\ '_I'R:k W

una constante, llamada constante de Michaelis

Ca=concentraciéon de reactivo
Ceo=concentracion inicial de enzimas
Cm=constante de Michaelis

Graficando la velocidad de reaccién vs. concentracion, se obtiene el siguiente
comportamiento:
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Figura 2.14. Curva de velocidad de reaccin vs. concentracion de reactivo.

Tal como se observa existen cambios de pendiente en la curva obtenida, lo que
manifiesta cambios en la cinética de la reaccion:
-Para concentraciones altas, la cinética se vuelve independiente de la concentracion
de reactivo, por lo tanto, le corresponde un orden 0. (Ca>>Cm)
-Para concentraciones bajas, la velocidad de reacciébn es proporcional a la
concentracion, luego el orden de reaccién es 1. (Ca<<Cm)
Para explicar estas observaciones, Michaelis y Menten propusieron el

siguiente mecanismo de reaccion:

kl K3 . v
A+E = X=R+E ..y .. Cg=C +Cx

“C N
producto intermedio enzima total enzima enlazada

al reactivo

A partir de este mecanismo, se pueden realizar las siguientes observaciones:
1) Cuando Ca=Cm, la mitad de la enzima esta en su forma libre y la otra mitad
combinada.
2) Cuando Ca>>Cm, la mayor parte de la enzima existe como el complejo X,
gue es un intermediario de reaccion.
3) Cuando Ca<<Cm, la mayor parte de la enzima, esta en su forma libre.
La constante de Michaelis Cm, puede definirse como:

Cm=(k2+k3)/k1

2.11.2. Ecuacion de Monod

La dinamica del crecimiento celular para biomasa y decrecimiento del sustrato
durante el cultivo en lote es descrito por las ecuaciones diferenciales (2.10). La primera
especifica que la velocidad de crecimiento de biomasa es directamente proporcional a la
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cantidad de biomasa existente, y la segunda que la velocidad de consumo del sustrato es
inversamente proporcional a la cantidad de biomasa existente.

( % — /L(S)X(t)

dS(t)
dt

. 4X (2.10)

§ X(O) = X()7 S(O) — S():'

donde:

0 X(t) es la cantidad de células o biomasa al tiempo t, su unidad de medida es gr/l,

0 W(S) es la velocidad especifica de crecimiento en S, su unidad de medida es gr/l,

0 testiempo,

0 Y es la constante de rendimiento del sustrato limitante, se define como: cantidad de
biomasa producida/Cantidad de sustrato consumido,

0 X(0) y S(0) condiciones iniciales de biomasa y sustrato respectivamente

El crecimiento de los microorganismos durante un cultivo en lote puede ser
cuantificado gracias a los estudios realizados por Jaques Monod en 1950. La ecuacion de
Monod, que se conoce también como el modelo de crecimiento celular, describe la relacion
entre la velocidad especifica de crecimiento (U(S)) y la concentracion del nutriente limitante
(S) en un cultivo microbiano, y se representa por la siguiente expresi’'on matem-atica:

S
p(S) = Pmeag - m

siendo,

Umax= Velocidad especifica de crecimiento maxima, h?
Ks= constante de saturacion, g/l

S= concentracion de sustrato limitante, g/l
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3.1. Resumen ejecutivo

A lo largo del presente capitulo, se realizard un analisis de los pretratamientos de
las materias primas involucradas en la produccién de bioetanol, asi como de la posterior
separacion y purificacion del producto y subproductos de interés.

Se determiné que el maiz debe ser lavado y molido con un molino de martillos, antes
del ingreso a los reactores. Mientras que para la levadura se ha definido un pretratamiento
de crecimiento separado antes del ingreso al reactor, de forma tal de alimentarla al medio
de fermentacion cuando se encuentre en la etapa de propagacion.

La purificacion del etanol sera llevada a cabo en dos etapas, mediante una
destilacion hasta la composicién azeotrdpica y una destilaciéon extractiva, utilizando glicerol
(glicerina) para eliminar este azeétropo.

Por otro lado, las enzimas son ingresadas con la corriente de proceso sin requerir
una modificacion previa.

Tanto el CO; como la corriente sélidos se consideran subproductos de interés que
poseen un valor agregado significativo para el desarrollo del proyecto por lo que se plantean
los diferentes métodos y/o sistemas que hacen posible su recuperacion.

3.2. Pretratamiento del maiz

Cuando los cereales se utilizan para producir etanol combustible, la materia prima
ingresa al proceso en forma de granos, que deben someterse a algunas operaciones
preliminares como lavar y moler. Como se sefial6 en el Capitulo 1, la molienda de granos
de maiz se puede llevar a cabo mediante el proceso de molienda en himedo o en seco. En
este caso, como se desarrollé en el Capitulo 2, se decidié utilizar el proceso de molienda
seca.

El pre tratamiento que se debe realizarle al maiz se compone de limpiar y moler los
granos hasta que alcanzar un tamafio éptimo para su utilizacion.

3.2.1. Limpieza

Esta operacion tiene como principal objetivo la eliminacion de arenas y polvos que
pueden estar presentes entre los granos de maiz. Se considera que ocurren pérdidas
por seleccion y clasificacion de un 0,5% del total de maiz ingresante.

Se realizard mediante un soplado con aire, cuyo objetivo principal es eliminar
impurezas que pueda contener. Pero, ademas, esta operacion tiene como funciéon ayudar
a remover el calor de respiracion de los granos y de los microorganismos que puedan estar
presentes y mantener una temperatura uniforme.
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3.2.2. Molienda

Luego de la limpieza de los granos de maiz, se procede a la molienda. Se
considerara que un 1% del maiz total se pierde por molienda, por lo tanto, las pérdidas
totales de materia prima son de un 1,5%.

El factor principal de analisis en esta etapa del procedimiento es el tamafio de
particula, reducirlo modifica la cinética y la cantidad de azucares producidos, dado que se
aumenta la superficie disponible para llevar a cabo las reacciones. Ademas, en el presente
proyecto fue seleccionada una cinética desarrollada a partir de harina de maiz, por lo que,
inicialmente, se sugeriria reducir al maximo el tamafio de particula, para que las condiciones
de operacién se asemejen en la medida de lo posible.

En contraparte, no es aconsejable moler el maiz en tamafios de particula
extremadamente pequefios debido a mayores requisitos de energia, separacion
incompleta/ineficaz de sélidos en el decantador después de la fermentacién y vinaza mas
viscosa que podria afectar el rendimiento de los evaporadores.

Respecto a la maquinaria empleada, los principales son el molino de matrtillo y el
molino de rodillos, cuya diferencia fundamental es que mientras el primero genera particulas
de menor tamafio, el molino de rodillos distorsiona los constituyentes celulares (pared
celular, membranas, matriz proteica, almidén, etc.). En analisis, los rendimientos de etanol
en maiz molido con rodillo fueron muy similares o ligeramente mas altos que los de molino
de martillos, a pesar de ser 10 a 15 veces mas grande en tamafio de particula [3.5].

Tabla 3.1. Tamafios de particulas obtenidos para molino de martillos y de rodillos.
Tamarfos de tamiz o separacion entre Tamafio promedio de particula

Tipo demolino

rodillos (mm) 0>Y0U
0,686 210
De matrtillos 1,016 306
2,36 336
0,2032 1181
0,3048 1035
De rodillos
0,4064 1346
0,5080 1267

Si bien el molino de rodillos ha sido el equipo tradicionalmente empleado para la
molienda de granos de maiz, en los Ultimos afios los diametros de los martillos se han
incrementado gradualmente, lo que obviamente permite una mayor velocidad de la punta
del batidor periférico a revoluciones mas bajas. En consecuencia, los niveles de consumo
de energia en dichos molinos de martillo se han reducido al minimo.
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En cuanto al funcionamiento, esencialmente los molinos de martillo se basan en el
impacto de las pantallas y los batidores en el producto que se muele para reducirlo a la
granularidad deseada. Mientras que los rodillos simplemente "ruedan" o "aplastan" producto
entre dos cilindros giratorios. Este Ultimo proceso tiene la clara ventaja de requerir
considerablemente menos potencia, aunque no es posible lograr la finura de la molienda
final a través de un molino de rodillos que se puede lograr a través de un molino de matrtillos.
En un molino de matrtillos, el didmetro del orificio de la pantalla controla el tamafio de
particula maximo terminado de cualquier producto molido.

Luego, se selecciona el molino de martillo dado que se opta trabajar con
particulas de menor tamafio aspirando a alcanzar los 250° m de forma tal de representar lo
mas fielmente posible las condiciones en las cuales se ha desarrollado el modelo cinético
(el cual se llevé a cabo con harina de maiz).

3.2.3. Mezclado

Antes del ingreso al reactor deben mezclarse previamente las distintas corrientes:
el maiz, el agua, las enzimas y la cantidad de &cido requerida para tener el pH correcto. El
tiempo de residencia no sera alto ya que Unicamente debe permitir la homogeneizacién del
sistema y una leve elevacion de la temperatura (hasta 35°C).

3.3. Pretratamiento de la levadura

3.3.1 Fuentes de nitrogeno

Para una fermentacion Optima, se requiere que la levadura tenga una fuente de
nitrégeno, ya que el mismo es utilizado para mantener su metabolismo debido a que es un
compuesto esencial para la produccién de aminoacidos, proteinas y otros metabolitos
fundamentales en la fisiologia de las levaduras. Esto trae como principal ventaja al proceso
de produccién, una disminucion en la concentracién de glicerol a la salida del fermentador,
lo que hace mas econémico el proceso de purificacién del bioetanol.

Los granos de maiz contienen cierta cantidad de nitrégeno, en forma organica
(aminoacidos y péptidos) e inorganica como amonio principalmente. La presencia de
nitrdgeno en cualquiera de estas formas quimicas es fuertemente variable, dependiendo de
diversos factores, entre ellos la variedad del maiz, su grado de maduracion, caracteristicas
edafoclimaticas y diversos aspectos tecnoldgicos.

No todas estas formas son igualmente disponibles para la levadura ya que, por
ejemplo, los péptidos y las proteinas no se suelen considerar como auténticas fuentes de
nitrégeno, y los aminoacidos son muy variables como fuentes nitrogenadas, ya que
mientras algunos son consumidos avidamente por la levadura (como la glutamina), otros
no lo son en absoluto en condiciones anaerobias, como la prolina. El amonio suele ser
altamente disponible para las levaduras, por lo que es una forma quimica que se suele
utilizar de forma abundante. En forma general, las mejores fuentes de nitrégeno para la
levadura son: el amonio, la glutamina, el acido aspartico, la asparagina y el glutamato. Las
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fuentes que no son facilmente aprovechables metabdlicamente son: la prolina, el acido
gamma-amino-butirico, la urea, las purinas y las poliamidas.

Como parte de una estrategia adaptativa a la fermentacion, la levadura
Saccharomyces cerevisiae ho consume este nitrégeno asimilable de manera aleatoria, sino
gue tiene un orden de preferencia por las distintas fuentes de nitrégeno. Esta levadura ha
desarrollado diferentes mecanismos moleculares que le permiten utilizar preferentemente
aguellas fuentes que mantienen un mejor crecimiento. Este mecanismo de seleccion de la
fuente de nitrégeno se conoce como represion catabdlica por nitrégeno (NCR). La NCR se
caracteriza porque la célula es capaz de detectar la presencia de las fuentes de nitrégeno
ricas y desencadenar una cadena de sefiales, que culmina con la activacion de los genes
implicados en el transporte y metabolismo de estas fuentes ricas y en la represion de
aquellos genes implicados en el transporte y utilizacién de fuentes mas pobres. Una vez
consumidas las fuentes de nitrégeno mas ricas, la levadura activa la maquinaria metabdlica
para la utilizacion de las mas pobres.

De bibliografia, se hall6 el perfil de aminoacidos que contiene el maiz cultivado en
la Republica Argentina:

Tabla 3.2. Perfil de aminodcidos presentes en el maiz cultivado en Argentina.

Aminoé&cido Rango (mg/g base seca)
Alanina 5,8310,88
Arginina 3,11-5,69

Acido aspartico 5,288,58
Cisteina 1,67-3,09
Acido glutamico 14,7227,75
Glicina 3,064,58
Histidina 2,41-4,18
Isoleucina 2,895,17
Leucina 9,5919,53
Lisina 2,385,57
Metionina 1,33,44

Fenilalanina 3,877,43

Prolina 6,7813,29

Serina 3,657,35
Treonina 2,734,58
Triptofano 0,3550,881
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Tirosina 1,895,07

Valina 4,11-6,59

Luego, las Unicas fuentes de nitrogeno facilmente aprovechables que presenta el
maiz cultivado en Argentina son el acido glutamico (glutamato en su forma ionizada) y acido
aspartico. No se han encontrado datos en bibliografia de concentracion de nitrégeno como
amonio en granos de maiz.

El consumo de nitrégeno promedio durante la fermentacién es de 150 mg/L.

En el trabajo realizado por Albers [3.5], se analizé la influencia de tres fuentes
diferentes de nitrégeno: amonio (como sulfato de amonio), acido glutamico y una mezcla
de 20 aminoacidos diferentes. Los resultados obtenidos pueden resumirse de la siguiente
manera:

y" Al agregar las fuentes extra de nitrogeno, se modificé el valor de velocidad
espec2fica m8§xima de crecimiento de
méaximo obtenido de este valor para el agregado de la mezcla de aminoacidos.

y  Para el agregado de acido glutdmico, se obtuvo una mejora respecto al
agregado de amonio ya que se alcanz6 un rendimiento de etanol un 8% mayor
y decrecio6 la produccién de glicerol en un 19%.

Yy En el caso del agregado de la mezcla de aminoécidos, el rendimiento del etanol
aumento6 un 14% respecto al uso de amonio y la produccién de glicerol decrecié
un 50%.

y"  El rendimiento aparente de biomasa respecto a glucosa fue 1.5 veces mayor
para el uso de la mezcla de aminoacidos, respecto al amonio y al &acido
glutdmico. Sin embargo, el rendimiento de diéxido de carbono (en moles
generados por mol de glucosa consumido) fue mayor en comparaciéon a las
otras dos fuentes de nitrogeno.

Yy Se concluyé que si bien la adicion de una fuente de nitr6geno afecta al
rendimiento de etanol incrementandolo y al de glicerol, reduciéndolo, esto no
afecta la composicién de la biomasa, en términos de almacenamiento de
carbohidratos y contenido de proteinas.

Por lo tanto, se concluye que la adicién de una fuente de nitr6geno, seria
conveniente para mejorar el desempefio de la levadura en el proceso de
fermentacion. Sin embargo, se debe tener en cuenta que el modelo cinético elegido en el
Capitulo 2, no considera la fuente de nitrégeno en su desarrollo. Por lo tanto, si se incorpora
esta alternativa al proceso, deberian realizarse modificaciones a las constantes cinéticas
del modelo elegido, ya que de otra manera, no podrian contemplarse los cambios
involucrados en las concentraciones a la salida del proceso de fermentacion.
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3.3.2. Propagacion de la levadura

La gestién de la levadura es un aspecto clave en la produccién de bioetanol, ya que
ejerce una influencia absoluta en la calidad del producto obtenido. La calidad de la levadura
se define de acuerdo a la conservacion de su viabilidad y vitalidad.

Existen cuatro pardmetros fundamentales a controlar en el proceso de propagacion
de la levadura:

1. Buena homogeneizacion de la suspension de levadura

2. Aireacién optima

3. Control de temperatura

4. Bajas velocidades de flujo para evitar tensiones por cizallamiento
(velocidades de aproximadamente 1 m/s).

El objetivo principal es preparar a la levadura para ingresarla al tanque de
fermentacion cuando la misma se encuentre en su etapa de propagacion (ver figura 3.1),
de modo tal que la fermentacién sea un proceso estable.

™

/

Concentracion [C] A

I i

J

[T S ——

. Tiempo [t}

Curso tipico de la propagacion de levadura
I: Fase Lag (fase inicio)
Il:  Fase log (fase logaritmica)
proceso de asimilacion
II:  Fase estacionaria
IV:  Fase muerte de células

Figura 3.1. Curva de crecimiento de la levadura en funcidn del tiempo.

Existen sistemas especialmente disefiados para la propagacion. En bibliografia
[3.6], se encontrd un sistema de propagacion, que consiste en el uso de dos tanques: un
tanqgue Apropagadiarsd my |l adotang&ae el tanque propa
suspension de levadura y se mezcla gradualmente con una parte de mosto, mientras se
airea y se homogeniza hasta la obtencion de células deseada (usualmente se utiliza una
concentracion de 10'4-10% células/m®). Luego, se traslada la suspension al tanque
asimilador en el cual, se vuelve a repetir el proceso anterior, produciendo la cantidad de
levadura requerida para introducir al tanque de fermentacion, como también una cantidad
residual, que se utiliza para el pr6ximo paso de propagacion.
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Figura 3.2. Ejemplo de sistema de propagacion (sistema YEAST-STAR disefiado por la empresa GEA Group).

Dado que este sistema es de implementacion compleja, se decide contar solamente
con un tanque de propagacion de la levadura, de modo tal de ingresar la levadura en
condiciones Gptimas al proceso.

3.4. Modelo termodinamico y analisis de equilibrio

En el presente disefio de una planta de bioetanol, una de las principales tareas a
realizar es la simulacién del proceso, para lo que se debe llevar a cabo un correcto analisis
de los equilibrios involucrados que permita una separacion eficiente de los productos. La
exactitud de la simulacién depende de una correcta prediccién de propiedades fisicas, que
a su vez, incluye los siguientes aspectos: seleccion de un método de estimacion apropiado,
verificacién de datos, descripcién de compuestos que no se hallan en el banco de datos del
simulador y de parametros faltantes, junto con su estimacion.

3.4.1. Seleccion de modelo termodinamico

Los cuatro factores a tener en consideracién al momento de seleccionar el modelo
adecuado son:
1. La naturaleza de los compuestos de interés
2. La composicion de la mezcla
3. Los rangos de presion y temperatura
4. La disponibilidad de parametros
Usualment e, se wutilizan fi8rboles de deci si
En este caso, se utiliza el arbol de decision propuesto por Carlson para determinar el
modelo que describa el comportamiento de la mezcla etanol-agua.
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Fig. 3.3.a. Seleccién de modelo termodindmico. Fig. 3.3.b. Seleccion modelo termodinamico.
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Fig.3.3.c. Seleccion modelo termodinamico.

Por lo tanto, para el sistema etanol-agua, se modela el comportamiento del vapor

como gas ideal y para la fase liquida, se decidi6 utilizar NRTL.
En la figura 3.4 y 3.5, se comparan el equilibrio teérico obtenido de bibliografia con

el estimado en UNISIM Thermoworkbench. Tal como se observa, ambos coinciden
perfectamente.
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Figura 3.5. Comparacion de equilibrios tedricos? de etanol-agua con equilibrios estimados con UNISIM Thermoworkbench para
modelo NRTL-gas ideal. (3) x-y (b) T-xy, etanol-agua; a P=1 atm.

3.4.2. Andlisis de equilibrio

En la figura 3.4, es posible observar la presencia de un azeétropo en el equilibrio
agua-etanol. Este aze6tropo binario de minimo posee un punto de ebullicién a 78,17°C a 1
atm con un contenido en peso de alcohol del 95,6%. La presencia del mismo involucra una
dificultad extra que debe ser tenida en cuenta a la hora de realizar el disefio del proceso de
separacion.

Usando técnicas normales de destilacion, el etanol sélo puede ser purificado
a la composicion del aze6tropo (95,6% p/p), cuyo punto de ebullicion es ligeramente
inferior al del etanol, mientras que la composicion deseada es 99% v/v (~98,74 % p/p). Es
por esto que se debe recurrir a procedimientos que eliminen o permitan saltar el azeétropo.

24 Carey & Lewis, 1932[3.2]; Chen & Thompson, 1970[3.3]; Coelho, dos Santos, Mafra,-Eitndpzo
& Coraza, 2011 [3.4].
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Un método es la adicion de un agente de separacion, que cambia la interaccion molecular
y elimina el azeotropo. La desventaja es la necesidad de otra separacion para retirar el
solvente empleado. Otro método, la variacién de presion en la destilacion, se basa en el
hecho de que un azedtropo depende de la presion. Si el azebtropo se evita, la destilacion
puede continuar.

3.5. Podratamientos

En el Capitulo 2, se llegé por medio del modelo cinético elegido a que las
concentraciones preliminares de salidas son:
Etanol = 80.072 kg/m?
Almidén = 51.804 kg/m?®
Glucosa = 6.619 kg/m3
Levadura = 13.027 kg/m?
Sabiendo que el caudal es 281,9835 m? h, obtenido en el Capitulo 2, calculamos el
caudal masico:
Etanol = 22578.98 kg/h
Almidén = 14607.87 kg/h
Glucosa = 1866.45 kg/h
Levadura = 3673.4 kg/h
Ademas, también se produce diéxido de carbono, sabiendo que la estequiometria
de la reaccion informa que por cada mol de etanol se produce otro de CO.. Por lo que:
1 kmol de etanol = 46.07 kg 1 kmol de CO,=44.01 kg
22578.98 kg/h X = 21569.37 kg/h
Luego,
CO,=21569.37 kg/h

Por otro lado, la cantidad de agua que se encuentra en la fase liquida a la salida del
fermentador corresponde a un 80-90%, luego se tendrian, aproximadamente 203210.82
kg/h (considerando el caso mas desfavorable de 90% de agua en la mezcla).

Considerando los compuestos que se encuentran a la salida del fermentador
gquedan definidas las siguientes operaciones de post-tratamiento:

0 Tratamiento de vinazas

0 Deshidratacion del etanol

0 Recuperacion de levaduras
0 Obtencién de CO;

En el caso del maiz, los componentes sélidos a la salida son productos de valor
agregado empleados en la produccion ganadera, es por esto que la recuperacion de los
mismos, en la medida que sea posible, formaria parte de los objetivos de este proyecto.
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En las siguientes secciones se analizan en detalle las operaciones de separacion a
llevar a cabo.

3.5.1. Tratamiento de vinazas

Se obtienen 10-15 L de vinaza pesada por cada litro de etanol anhidro producido
por el fondo de la columna concentradora, es por ello que el volumen de esta corriente
residual se considera importante.

La vinaza pesada (aquella que sale por el fondo de la columna de destilacién
concentradora), se conduce a una etapa de centrifugacion, en la cual se pretende conseguir
gue la mayor parte de los solidos puedan ser separados, quedando como fase liquida
remanent e, |l a vinaza ndlivianabo. La vinaza | ivi
sélidos solubles que contiene, pero este es un proceso de alto consumo energético.

La corriente de salida de pesados del centrifugador, denominada DDG, puede ser
mezclada con la corriente de sélidos que abandona el evaporador, denominada DDS y que
contiene todo el material solido soluble, cuyo porcentaje es sélo de un 5%, y se puede
suministrar al ganado como sustituto del agua. La mezcla de ambas corrientes contiene a
la totalidad del material s6lido que compone la corriente de vinazas, y se conducen a un
secador, en el cual se puede a llevar a cabo la eliminacion del contenido de agua que
acompafa a los sélidos hasta un 10-12 %. Este es el contenido de humedad requerido para
poder vender la vinaza como un subproducto denominado DDGS, el cual es empleado
como alimento para el ganado. El complemento alimenticio DDGS esta formado en un 25%
por la corriente de DDS y un 75% por la corriente de DDG. Este material, tras el secador,
se dirige a una planta de peletizacion, después de la cual se almacena para su posterior
distribucion. La produccion estimada de DDGS ronda 1/3 de los kilogramos de maiz
alimentado al proceso de fermentacion.

Para garantizar la proteccion del medioambiente y la viabilidad de la instalacion, se
decide desarrollar el tratamiento de la vinaza liviana en el Capitulo 8.

3.5.2. Deshidratacion de etanol

Como se sefiald en el Capitulo 1, en la Resolucion 1295/2008 el etanol debe cumplir
con especificaciones de un valor minimo de 99% v/v. Esto implica que el etanol debe
someterse a un proceso de deshidratacion, donde se debe eliminar el agua.

Como se dijo previamente, el etanol forma con el agua un azeo6tropo binario de
minimo punto de ebullicion a 78,17°C a 1 atm con un contenido en peso de alcohol del
95,6%. La destilacion ordinaria del este no conduce a la obtencion de etanol, ya que su
punto de ebullicion es de 78,4°C superior a la del azeotropo.

Es por eso que en la actualidad se utilizan diversas técnicas para la deshidratacion
de etanol:

Adsorcidn con tamices moleculares

La adsorcion es otra de las operaciones unitarias ampliamente usada en la industria
para la deshidratacién del etanol. La mezcla etanol-agua pasa a través de un equipo
(generalmente cilindrico) que contiene un lecho de material adsorbente. El agente

|
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adsorbente mas empleado han sido los lechos de zeolita. Debido a la diferencia de afinidad
de las moléculas del etanol y del agua con respecto al adsorbente, esta Ultima queda
atrapada en el lecho a través de fendmenos de transporte superficial, mientras que el etanol
pasa a través del mismo aumentando su concentracion en la corriente de salida del equipo.

El proceso consiste en colocar el lecho adsorbente luego de la columna
concentradora, usando dos lechos paralelos para que uno elimine agua mientras el otro
est& en proceso de regeneracion.

En comparacién con los otros procesos de deshidratacion de alcohol la utilizacién
de tamices moleculares ofrece las siguientes ventajas:

y" No se utilizan productos quimicos, por lo que no se contamina el producto

final obteniendo el etanol de mejor calidad.
Separacion eficiente para obtener un producto menos hidratado.
Mayor facilidad de operacion.
Ahorro de costos de energia, operacion y capital.
Evita problemas de manipulacion y requerimientos de control de la polucién
relacionados con los agentes de arrastre, utilizados en la destilacion
azeotrépica de alcohol.

<SS S

Para ello se requiere de un alto grado de automatizacién del proceso y un alto
volumen de equipamiento de instrumentacion.
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Figura 3.6.Sistema de destilacion azeotrdpica para deshidratacion del bioetanol.
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Destilacion azeotropica

En sustitucion de la destilacion al vacio, se ha empleado la destilacién azeotropica,
gue consiste en la adicion de un tercer componente a la mezcla etanol-agua que facilita la
separacion mediante esquemas tecnoldgicos que involucran dos o tres columnas de
destilacion.

Entre las sustancias que se adicionan se encuentran benceno, sin embargo, el uso
de benceno esta prohibido actualmente debido a sus propiedades téxicas y cancerigenas.
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Otros agentes de separacion usados con frecuencia son: ciclohexano, hexano, etilenglicol,
éter isopropilico, tolueno, éter dietilico y n-pentano.

El pentano y el ciclohexano han demostrado tener los mejores rendimientos desde
el punto de vista del consumo energético; sin embargo, industrialmente son muy utilizados
el benceno y el dietil-éter. El pentano es muy volatil y por lo tanto las pérdidas por
evaporacion son considerables, situandolo en desventaja con relacion a otros agentes de
separacion. El benceno, que se utilizé durante muchos afios, ha perdido aceptacion por su
toxicidad, impidiendo la aplicacion 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.

Alimentacién fresca de benceno Recirculacién de solvente
-
| o—* — ¥
» Fase
Alimentacion S organica Fase acuosa
o -, - N
—P -
Etanol concentradora |~ ;
Torre Torre de Torre de .
concentradora deshidratacion recuperacion
— - —_
[ _1_/ Vinazas. "{ .—I Etanol anhidro ] Agua
i~ f'/ . ) -

o o

Figura 3.7.Sistema de destilacion azeotrdpica para deshidratacion del bioetanol.
Destilacidon extractiva

La destilacion extractiva es un proceso de vaporizacion parcial en presencia de un
agente de separacion no volatil con un alto punto de ebullicién, que generalmente se
denomina disolvente o agente de separacion, y que se agrega a la mezcla azeotrépica para
alterar la volatilidad relativa del componente clave con sin formaciéon adicional de
azeotropos.
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Agua de
Agua de enfriamiento

Solvente

Figura 3.8. Sistema de destilacion extractiva para deshidratacion del bioetanol.

El principio detras de la destilacion extractiva es la introducciéon de un solvente
selectivo que interactia de manera diferente con cada uno de los componentes de la mezcla
original y que generalmente muestra una fuerte afinidad con uno de los componentes clave.

La ventaja que presenta esta técnica respecto a la destilacion azeotrépica, radica
en que el etanol obtenido contiene poca cantidad remanente del agente de separacion lo
que amplia su utilizacién en la obtencién de productos alimenticios y farmacéuticos.

La eleccién del solvente debe basarse en los siguientes aspectos:
=~ Ser miscible con el agua a todas las concentraciones
Tener mayor punto de ebullicion que el agua.

No formar azeétropo con el agua o con solventes organicos

Tener afinidad molecular por el agua

Tener afinidad por solventes organicos menor o igual a la del agua
Afectar el comportamiento de la fase liquida de los componentes claves
Tener baja viscosidad, toxicidad y costo

[Th [Tk [Tk [Tk [Tk [Tk [TH

Una desventaja es que el principal costo de esta operacion, proviene de la cantidad
de vapor a generar.

Solventes para destilacion extractiva

Los solventes mas utilizados para eliminar el aze6tropo entre el etanol y el agua
son: tetraetilenglicol, etilenglicol y glicerol (glicerina). A continuacion, se analiza el uso de
los mismos mediante los mapas de curvas de residuo obtenidos por Ravagnani [3.9].

El mapa de curvas de residuo es una representacion grafica de la evolucion de la
composicion en fase liquida del residuo para una destilacion continua con reflujo infinito. Su

e ——
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utilidad radica en que sirven para la deteccion de aze6tropos, la determinacion de productos
de méaxima pureza y muestran la importancia de la frontera de destilacion para mezclas
ternarias.

Molar Fraction of ethanol in vapor

Tetraetilenglicol

Ethanol
(351.40 K)
1.0 4

0.84
064

044

0.2

0.0
0.0

Tetraethylene Glycol

T
02

(581.00 K)

04 06 08 10
Water
(373.15K)

Figura 3.9.Mapa de curvas de residuo para el sistema etanol/agua/tetraetilenglicol a 1 atm.

Etilenglicol

00 v

/ o Lei(2002)

vl o Les(1985)
/ A& Ramanujam (1960)

/ —NRTL

00 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1.0

Y Y Y T

Molar Fraction of ethanol in liquid

Y

Figura 3.10. La curva pseudo-binaria (libre de solvente)
de equilibrio vapor-liquido para el sistema etanol-agua-
etilenglicol 3 1 atm. Que genera el simulador ASPEN con el
modelo termodindmico NRTL, junto con los datos
experimentales informados por Lee y Pahl [3.1], Lei et a/
.y Ramanujam y Laddha. Estas experiencias utilizan una
relacién de alimentacion-solvente de 0,8.
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Figura 3.11. Mapa de curvas de residuo para el sistema etanol/agua/etilenglicol 3 1 atm.
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Figura 3.12. La curva pseudo-binaria (libre de solvente) de
equilibrio vapor-liquido para el sistema etanol-agua-glicerol a 1
atm. Que genera el simulador ASPEN con el modelo termodinamico
NRTL, junto con los valores experimentales informados por Lee y
Pahl (1985). Estas experiencias utilizan una relacion de
alimentacion-solvente de 0,8.
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Figura 3.13. Mapa de curvas de residuo para el sistema etanol/agua/glicerol a 1 atm.

En las figuras 3.10 y 3.12 se observa la capacidad del etilenglicol y del glicerol para
modificar la curva de equilibrio vapor-liquido, eliminando el azeétropo y permitiendo obtener
etanol casi puro.

En el grafico 3.9, muestra que el tetraetilenglicol es también un solvente adecuado
para promover la separacion de la mezcla de etanol / agua, ya que el mapa de la curva de
residuos no presenta ningun limite de destilacion. Pero se necesita un mayor requerimiento
de calor en el proceso con tetraetilenglicol, ya que la entalpia de vaporizacion del mismo es
99 + 10 kJ / mol.

El etilenglicol es bien conocido como solvente en la destilacién extractiva de mezclas
de etanol-agua con buenos resultados de rendimiento, pero este disolvente tiene un nivel
de toxicidad significativo, al igual que el tetraetilenglicol.

El glicerol muestra un mejor rendimiento en la modificaciéon de la curva de VLE
favorable para la destilacion, como consecuencia de la mayor longitud de su cadena y la
presencia de oxigeno en la misma, de acuerdo con los resultados informados por Lee y
Pahl [3.1]. Ademas de las propiedades que presenta, la glicerina esta disponible a bajo
costo como consecuencia de su alta produccion como subproducto del biodiesel, mercado
que la Argentina lidera a nivel mundial.

Uso de membranas de pervaporacion

La pervaporacion (evaporacion a través de membranas) es una operacion basada
en la separacién de dos componentes mediante una membrana selectiva bajo un gradiente
de presion. Se emplean membranas que, como las compuestas de alcohol polivinilico,
presentan una alta selectividad al favorecer el paso de agua a través de ellas y un alto poder
de retencion para varios solventes organicos. El agua transferida a través de la membrana
conforma el permeado, mientras el etanol se concentra en el retenido.
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La pervaporacion ofrece varias ventajas con respecto a la destilacion azeotrépica y
extractiva, ya que el producto no posee trazas del disolvente, las unidades de pervaporacion
son compactas y no requieren de mucho espacio comparado con las torres de destilacion
azeotrdpica. Ademas, en esta tecnologia se logra un mayor ahorro energético ya que no se
necesita de procesos auxiliares para la recuperacion del alcohol.

Finalmente, su impacto ambiental es minimo, en tanto no usa solventes ni sales
orgéanicas, y las membranas pueden ser recicladas, después de su tiempo de servicio. No
obstante, el proceso tiene inconvenientes que han impedido una mayor extension de sus
aplicaciones como la necesidad de emplear membranas de alta selectividad, que eleva el
costo de las unidades de pervaporacion e implica la busqueda constante de nuevos tipos
de membranas.

La principal desventaja de la pervaporacion es su costo de inversion, que resulta
mayor en comparaciéon con los demas sistemas analizados.

Comparada con técnicas que utilizan agentes de separacion, la pervaporacion
presenta otras ventajas practicas, como la flexibilidad en el uso de diferentes
concentraciones de alimentacion y la facilidad en la puesta en marcha y operatividad de los
equipos debido a que requiere una minima supervision. Ademas el proceso se desarrolla a
temperatura ambiente, el consumo de energia es relativamente bajo, no genera desechos
y la membrana proporciona un permeado que siempre es mas rico en agua que el liquido,
en contraste con la destilacion.

Comparacion de las técnicas de deshidratacion

Tabla 3.4. Consumo energético de las diferentes técnicas de deshidratacion.

Técnica Consumo energético (Kcal/kg)

Adsorcion con tamiz molecular 2.325,5
Destilacion azeotréga 2.958,6
Destilacion extractiva 2.555,3

Uso de membranas de pervaporacion 1.732,5

Tabla 3.5. Ventajas y desventajas de [as técnicas de deshidratacion del etanol.

Tecnologias ‘ Ventajas ‘ Desventajas ‘
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laboratorio

En la Tabla 3.4, se aprecia que la técnica que menos energia consume es la
destilacion por pervaporacion. Esto se debe a que no necesita de procesos auxiliares para
recuperar el agente de separacién, como sucede en la destilacion azeotrépica y en la
extractiva. Esta técnica presenta un minimo impacto ambiental debido a que no utiliza
solventes ni sales organicas, por otro lado, las membranas pueden ser recicladas después
de un tiempo de servicio. No obstante, se requiere de membranas de alta selectividad, lo
cual eleva los costos de las unidades de pervaporacion.

En la destilacién por vacio para obtener un producto de alta pureza es necesario
utilizar columnas de deshidratacién con un gran niamero de etapas y con altas relaciones
de reflujo, es por esto que presenta mayores valores de consumo energético. Ademas, para
esta técnica se necesitan torres de grandes didmetros, lo que conlleva a altos costos de
construccion.

Se aprecia también que la adsorcién con tamices moleculares presenta uno de los
consumos mas bajos. Esto se debe a que, al igual que en la pervaporacion, la
deshidratacion con tamices moleculares no involucra el uso de sustancias como solventes
0 arrastradores que permanecen en las corrientes de residuo o quedan como trazas en el
producto obtenido, siendo un proceso mas limpio.

En la destilacion azeotrépica y la destilacion extractiva el uso de las torres para la
deshidratacién y recuperacion del arrastrador o del disolvente, respectivamente, incrementa
igualmente el consumo energético. La destilacion extractiva puede ser mas competitiva
energéticamente en comparacion con la destilacion azeotrépica.

Si bien las membranas de pervaporacion y los adsorbedores presentan los menores
consumos energéticos, ya que ademas, se tratan de procesos fisicos (no intervienen los
equilibrios de fases), presentan dos desventajas considerables: altos costos de inversion y
la imposibilidad de simular estos procesos en UNISIM, lo que impide realizar posteriormente
un analisis de sensibilidad considerando parametros propios del equipo y condiciones de
alimentacién/ operacion.

Por lo tanto, en esta seccidn se concluye que se utilizara la destilacién extractiva
como método de deshidratacién del etanol, seleccionando al glicerol como solvente
de extraccion, debido a su alta disponibilidad en el mercado nacional, su eficiencia para la
eliminacion del aze6tropo en la mezcla etanol-agua y su baja toxicidad.

Al seleccionar el solvente de extraccion, se procedié a simular el equilibrio en
UNISIM para compararlo con el tedrico, tal como se muestra en los siguientes gréficos:
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Figura 3.14. Comparacion de equilibrios tedricos? de etanol-agua con equilibrios estimados con UNISIM Thermoworkbench para
modelo NRTL-gas ideal. (a) x-y {b) T-xy, etanol-glicerol; (c) x-y (d) T-xy, agua-glicerol.

H20
1-9

09-

La prediccion del modelo termodindmico se valida con los datos experimentales de
Careyy Lewis [3.2], y Chen y Thompson [3.3] para mezclas de etanol-agua y agua-glicerol,
respectivamente. Se muestran los diagramas de equilibrio vapor-liquido y-x y T-xy en las
figuras 3.14 (a)-(d). Realizando una comparacion es posible observar que el modelo ajusta
bien a los datos experimentales para las tres mezclas: etanol-agua, glicerol-agua y etanol-
glicerol, por lo que se concluye que la eleccion del modelo termodindmico en NRTL-gas
ideal es también aplicable a esta mezcla.
Por otro lado, se realizaron los diagramas ternarios correspondientes a la mezcla
etanol-agua-glicerol, tal como puede apreciarse en las figuras 3.16.
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Figura 3.15. Diagramas ternarios de sistema agua-etanol-glicerol a diferentes temperaturas (a) T=25°C, (b) T=100°C, (c)=110°C,
(d) T=150°C, (e)=200°C ,(f)=250°C.

3.5.3. Recuperacion de levaduras

La recuperacion de levaduras tiene el principal objetivo de disminuir los costos de
materias primas. Consiste en un proceso que debe disefiarse y llevarse a cabo con especial
cui dado, de modo t al de evitar el festr ®so0o de |
de disefio de las operaciones de transferencia.

Alternativas para el proceso respecto a la levadura

Efectuando un estudio de las distintas posibilidades de métodos, orden y
combinaciones involucrados en pre-tratamiento, produccion y sistemas de separacion de
productos, se ha llegado a la elaboracién de dos caminos posibles para cumplir con los
requerimientos de calidad de etanol establecidos. Quedando definidas las siguientes
alternativas:
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0 Alternativa 1: luego de realizada la SSF, se procede a filtrar los solidos del caldo de
fermentacion, de modo tal de obtener una suspension de levadura, agua y etanol. A
continuacion, se centrifuga la suspension, logrando separar la levadura, que se
procedera a recircularla.

0 Alternativa 2: en este caso, se propone realizar la destilacion hasta el punto

azeotropico a la salida de la SSF. Es decir que, se destila todo el caldo de

fermentacion, obteniendo por el tope la mezcla azeotrépica agua-etanol y en el
fondo los solidos, procediendo a separarlos para su posterior tratamiento vy,
claramente, sin recuperaciéon de levadura.

Tabla 3.6. Comparacion de alternativas.

Proceso { Alternativa 1 Alternativa 2

Ingreso de maiz Ingresa limpio y molido Ingresa limpio y molido
Fermentacion SSF SSF

Se separan a la salida del reactg S separan a la salida de la destilacit
se los centrifuga y los hace pasg azeotropica, se los centrifuga y se Ic

Tratamiento de sélidos por un tren de evaporadores. | pasa por un tren de evaporadores. £
Finalmente, se secan para la utiliza un secador para quitarles la
obtencién de DDGS. humedad remanente y obtener DDG

Se la recicla al fermentador,

. . : No se la recicla, por lo que es parte ¢
separanala a la salida mediante P q P

Posttratamiento de

levadura . o la corriente de sdlidos.
centrifugacion.
Disminucion/ausencia de Toda la levadura (desactivada) es pa
Composicién de DDGS nutrientes provenientes de la | de la burlanda obtenidaportando la
levadura. totalidad sus nutrientes.

Métodos de recuperaciéon de levaduras

Centrifugacioén: Este método es el mas utilizado industrialmente para la recuperacién de las
levaduras. Mediante este método se logra separar los sélidos tal como se detallo
previamente, pero deben utilizarse bajas velocidades para evitar dafar a las células de
levadura. Si bien este tipo de equipos suelen ser costosos, la principal ventaja que
presentan es que son totalmente automaticos, por ende, los costos de operacion son bajos
y presentan una alta eficiencia.

Uso de hidrociclones:Este método de recuperacion de levaduras fue desarrollado por
Martins da Matta [3.10]. Esta operacion de separacion se realiza en dos etapas. Luego de
haber separado los sélidos, se realiza una filtracion utilizando un filtro de marcos y placas,
agregando a la suspension de levadura un ayuda filtrante, dado que la filtracion directa de
microorganismos no suele ser posible debido a la tendencia de los mismos a aglomerarse.
A continuacion, se suspende en agua la mezcla de levadura y ayuda filtrante (hasta 2,5-5%

e ——
96



Disefio de una planta de produccién de bioet:
Facultad de IngenieriaUNMDP FACULTAD DE
INGENIERIA

v/v), para finalmente hacerla atravesar un ciclén. De esta Ultima etapa, se obtiene por la
parte superior la levadura con un porcentaje de recuperacion del 85% aproximadamente
para ingresarla nuevamente al proceso de fermentacion, luego tratarla con acido (para
trabajar en el pH 6ptimo).

Si bien la implementacién de este Ultimo sistema, representaria una disminucion
notable en el costo de los equipos y una buena calidad de filtracidén, debe tenerse en cuenta
que al utilizar un filtro prensa, se opera de manera discontinua, al existir tiempos muertos
correspondientes a la limpieza del equipo. Por lo tanto, si se selecciona este método de
recuperacion de levaduras, debido a los grandes volimenes de proceso, probablemente se
necesite operar mas de un equipo en paralelo.

10 7 6
v i LT )
A M |
12 1 )
Hv 8 D
3
9
2 o L 5.

P

Figura 3.16. Esquema de recuperacion de levaduras con filtro e hidrociclon. F-fermentador, P:filtro prensa, D:columna de destilacion,
M: suspensidn de levadura y ayuda filtrante, 1: hidrociclon, 2: caldo de fermentacidn, 3: filtrado, 4: etanol, 5: vinaza, 6: torta de
ayuda filtrante y levadura, 7: agua, 8: suspension de ayuda filtrante y levadura, 9: ayuda filtrante, 10: levadura, 11: 3cido, 12:

células tratadas con dcido.

Considerando la eleccién de la alternativa 1, se analizaron los métodos de
recuperacion de levaduras comparativamente. Se puede concluir que ambos presentan
grandes desventajas: la centrifugacion requiere de una alta inversion en equipos y el uso
de hidrociclones es dificil de adaptar a un proceso continuo y a gran escala. Ademas, la
implementacion de estos métodos requiere de una etapa adicional del proceso que seria el
acondicionamiento de la levadura para su uso en el reactor. Por otro lado, la levadura no
resulta una materia prima de costo considerable a comparacion a las demas.

La levadura consiste en el principal aporte nutricional de los DDG, ya que representa
la mayor parte del contenido proteico que tiene este subproducto. Luego, si se recicla la
levadura, se perderia gran parte del valor comercial y nutricional de los DDG.

En conclusion, se decide no reciclar la levadura al proceso, ya que se priorizara
la obtencion de un subproducto de calidad para su comercializacion.

Ademas, existen las siguientes desventajas:

Yy En el trabajo des[8.012°% holsaiddica goraor se &stimean lass
pardmetros cinéticos, por lo tanto, se imposibilita realizar un andlisis de cémo afecta
el reciclo de levadura al sistema de reaccién, dado que la concentracion final de

26 De este trabajo, se obtendré el modelo cinético que se desarrollara en el Capitulo 4.
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etanol se encuentra como un parametro fijo. Ademas, los parametros cinéticos estan
estimados en base a determinadas condiciones iniciales.

y"  Si bien es posible separar parte de la levadura, la misma estaria contaminada con
etanol, que en altas concentraciones puede inhibir su crecimiento e incluso provocar
su muerte. Por lo tanto, esta levadura reciclada presentaria menor actividad que la
fresca.

3.5.4. Recuperacion de (0

Relevancia

Como se ha descrito previamente, en la etapa de fermentacion la glucosa se transforma
tanto en etanol como en diéxido de carbono, siendo considerable la cantidad producida de
este gas de efecto invernadero. Dado que el objetivo del presente trabajo es la obtencion
de una energia renovable y menos contaminante, seria una contradiccion la eliminacion del
CO; al ambiente, ademas, debe tenerse en cuenta la existencia de legislaciones vigentes
gue lo regulan. Es por esto que el disefio de la instalacion debe realizarse apuntando, de
ser posible, a su recuperacion o, en su defecto, a una reducciéon en su emisién para
ajustarse tanto a la legislacién actual como a la futura que pudiera desarrollarse.

Por otro lado, cabe destacar que el dioxido de carbono posee numerosas
aplicaciones que hacen de su recuperacion un proceso de significativo valor al proyecto,
entre las que destacan:

- Empleo del CO; en estado sdlido, conocido como hielo seco

- En la fabricacion de bebidas carbonatadas

- Como refrigerante en centrales frigorificas

- Empleo como agente extintor del fuego

- Como estimulante vegetal en invernaderos de aire controlado

- Atmosfera de inertizacion para la soldadura o manipulacion de sustancias
inflamables

- Control del pH en el tratamiento de aguas residuales

Descripcion del proceso

El CO, producido en el reactor de fermentacion es evacuado del mismo por un
conducto de venteo. Luego es conducido hacia un primer tratamiento que consiste en un
lavado del mismo con agua con el objetivo de recuperar el etanol que el CO, ha arrastrado,
y que suele encontrarse por término medio entre en un 1-2% p/p del caudal de CO;
produci do. Este primer tratamiento, se |l eva a c
|l avadodé en el gue el gas entra por | a parte infe
una pequefia proporcién de vapor de agua y sale libre de etanol con una pequefia cantidad
de humedad hacia una planta en la que se llevar4 a cabo la compresion, purificacion, el
secado y su almacenamiento licuado en recipientes adecuados para su posterior
distribucion.
En el interior de la columna de lavado, y en su parte superior, se encuentra instalado
un sistema de dispersion que da lugar a que el agua necesaria para tratar a la corriente de
CO:. se disperse en forma de lluvia y aumente asi la eficacia del lavado. Por la parte inferior

|
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de la columna sale una corriente con un contenido exclusivo de etanol y agua, la cual se
mezcla con la corriente procedente del fermentador, y de ahi pasan a la primera columna
de destilacion, en la que se lleva a cabo la separacion de la mezcla agua-etanol de otra que
contiene alos sdlidosyque se ha denominado O6vinazas©é6.
Una vez recuperado el CO; y realizado el lavado de la corriente, deben llevarse a

cabo numerosos tratamientos que, a grandes rasgos, son los siguientes:

- Preenfriamiento y compresion de CO

- Eliminacién de H.S

- Enfriamiento y deshumidificacién de CO-

- Deshidratacion de CO

- Barrido de CO>

- Filtracién de carbén activado

- Destilacién de CO- y volver a hervir

- Compresion y enfriamiento de CO; (condensacion)

Tratamiento de la corriente obtenida

1. Compresion: una vez eliminados los restos de etanol de la corriente de CO,, el
diéxido de carbono es comprimido con la ayuda de un compresor de dos etapas
hasta una presion de alrededor de 24 bares para posteriormente ser secado y
almacenado en estado liquido en el correspondiente tanque criogénico a 24 bar.
Tras la compresion, la temperatura de salida del compresor sera elevada, por lo que
se contara con un intercambiador de calor para hacer disminuir la temperatura de la
corriente de salida de forma que las siguientes etapas puedan desarrollarse a
temperatura cercana a la ambiente.

2. Eliminacion de malos oloresel CO,; himedo procedente de la columna de lavado se
hace pasar a través de un lecho de carbén activado en el que se lleva a cabo la
eliminacién de malos olores ocasionados por gases tales como el SHa.

3. Secado:el CO2 himedo ya comprimido y sin olores se introduce en el interior de una
columna rellena con desecante con el objetivo de que la corriente de CO; a la salida
de la columna de secado tenga un contenido despreciable de humedad.

4. Licuado: Tras esto, el CO; libre de impurezas y humedad es licuado a -50 °C en una

planta de refrigeracion que emplea el refrigerante R23. Posteriormente, el didéxido
de carbono liquido es conducido con la ayuda de un equipo de bombeo apropiado
hasta los tanques de almacenamiento.

5. Almacenamiento:una vez que la corriente de CO; esta limpia y seca, se procede a
su almacenamiento a 24 bar en un depdsito criogénico disefiado para tal fin.
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CO; * Etahol
H:0 + Etanol
Agua lavado
CO; humedo
Compresion CO; hiumedo
4P Agua de refrigeracion
Doble efecto
3
<4—»| Regeneracion
Lecho carbén activad

Deshidratacion CO;
Regeneracion

Lecho silica gel

Planta frigorifica

Figura 3.17.Esquema de los procesos involucrados en la obtencidn del (0.

Analiss del procedimiento de obtencion

En conclusion, para la obtencion de este producto, el desarrollo sugiere la necesidad
de la construccion de una planta separada del proceso de produccion de bioetanol, debido
a la cantidad de maquinaria involucrada en el mismo. Siendo los diferentes equipos
principales que componen la instalacion: columna de lavado, compresores,
intercambiadores de calor de carcasa y tubos, lechos fijos de carbén activado para la
eliminacién de malos olores, lechos fijos de silica gel azul para la deshidratacién del CO,,
planta de refrigeracién con NHs para la licuefaccion del CO, y tanques de almacenamiento
de CO: criogénico.
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4.1. Resumen ejecutivo

Aproximadamente el 60% del costo de construccion de una planta de produccién de
bioetanol corresponde a la construccion de los reactores. Por lo tanto, el disefio del proceso
de fermentacién debe realizarse de forma rigurosa.

En el presente capitulo, se eligio el tipo de reactor asi como la cantidad de equipos
a emplear, su forma de operacion, sus dimensiones, materiales, elementos que lo
componen como baffles y agitador y arreglo de equipos de intercambio de calor. Se definio
la utilizacién de 4 reactores en serie con un volumen de reaccion de 4899,3 m®y un tiempo
de residencia de 60 horas. Si se toma un margen de seguridad de 20% el volumen final de
cada reactor es de 5879.16 m?. El material de construccién sera acero inoxidable.

Por otro lado, también se llevé a cabo el andlisis térmico de la operacion, definiendo
las variables necesarias para una operacion isotérmica a 35°C. El intercambio de calor se
realizar8 con cuatro serpentines de acero inoxid
de agua de 393 kg/s y una diferencia de temperatura admitida para el agua de 8,5 °C. Las
areas de cada serpentin son 709,6 m?; 572,0 m?; 413,6 m? y 266,2 m?, respectivamente.

En cuanto al sistema de agitacion, quedo definido por la implementacién de tres
agitadores por reactor: un agitador radial tipo Rushton en la parte inferior y dos agitadores
axiales en la parte superior. La potencia de agitacion estimada es de 79,85 kW con una
velocidad de giro de 7 r.p.m.

El sistema de control comprende el monitoreo de pH, temperatura, velocidad de
agitacion, presion de CO; y nivel de liquido en los tanques.

Tomando al reactor como area de estudio, se destacan como principales medidas
de seguridad del proceso, la implementacion de una limpieza tipo CIP durante la parada de
planta, el buen mantenimiento de los instrumentos de medicién del sistema de control y la
instalacion de sistemas de alarma.

4.2. Capacidad de diseiio

La capacidad de produccién que fue definida en el Capitulo 2, es de 250.000 m®/afio. Sin
embargo, para definir la capacidad de los equipos debe emplearse la capacidad de disefio.
El valor de disefio surge de afectar la capacidad de produccién por un valor conocido como
Efectividad Global del Proceso (EGP).

Los principales factores que determinan la Efectividad Global del Proceso (Overall
Process Effectiveness) son:

y" Disponibilidad (Availability): son las horas de planta disponibles para operar
respecto de las horas disponibles. La disponibilidad tiene en cuenta las
paradas de mantenimiento programadas y también las imprevistas, ademas
incluye los factores externos, que puede incluir con un corte de agua, corte
de luz, entre otros. Por lo que se toma un valor de referencia de 95%.

Y % Producto conforme (Right First Time): es el producto producido dentro de
especificacion respecto de la totalidad producido. Los factores que lo afectan

102



Disefio de una planta de produccién de bioet:
Facultad de IngenieriaUNMDP FACULTAD DE
INGENIERIA

son: la calidad de materias primas, los desvios del proceso, la falla en los
equipos, entre otros. Usualmente este valor es de 99%.

y" Performance: es la capacidad de produccion respecto de capacidad
estandar. Por lo que los factores que afectan a la performance del proceso
son: disponibilidad de materias primas, desvios de proceso, fallas en
equipos, capacitacion, limitaciones externas, otros. También, depende de la
madurez de la operacién. Por lo que normalmente, se define como un 85%.

Entonces, la Efectividad Global del Proceso es:
EGP = 95% 99% 85% = 80%

Para las estimaciones a realizar, se consider6 como valor de EGP el 80%, debido
a que se considera lo suficientemente conservador y a que no se hall6 en bibliografia datos
especificos del proceso de produccion de bioetanol.

Por lo tanto, que la capacidad de disefio a considerar es: 250.000 m®afio / 0,8 =
312.500 m¥afio. Sabiendo que un afio tiene 365 dias y una dia tiene 24 hs, la capacidad
de disefio es de 35,674 m?h de etanol.

4.3. Tipo de reactor

4.3.1. Posibles reactores

Yy Reactor batch: Los reactores discontinuos se utilizan para la mayoria de las
reacciones llevadas a cabo en un laboratorio o a baja escala. Los reactivos se
mezclan, a menudo se calientan para que la reaccién tenga lugar y luego se enfrian.
Los productos se vierten y, en caso necesario, se purifican. Este procedimiento
también se lleva a cabo en la industria, la diferencia clave radica en el tamafo del
reactor y las cantidades de reactivos involucradas. La principal desventaja es el
elevado costo en su funcionamiento y mano de obra debido al tiempo muerto que
involucra, dado que se debe cargar con reactivos, descargar los productos y
limpiarlo. Ademas, no siempre es posible implementar un sistema de control
adecuado.

Yy Reactor tubular: Los reactores tubulares, si bien poseen facilidad de control y son
de construccion mecanica sencilla, los costos de operaciébn son elevados,
incluyendo limpieza y mantenimiento. Una de las principales desventajas de estos
equipos es la dificultad para controlar la temperatura en su interior, pudiendo
generarse en el caso de reacciones exotérmicas puntos calientes dentro del equipo.

Yy Reactor tanque agitado continuo:Los reactores de este tipo basan su disefio en la
hipotesis de mezclado perfecto, aunque podrian existir zonas estancas o
canalizaciones si no hubiese buena agitacion. Estos equipos operan a la misma
temperatura en todos sus puntos, lo que permite un control simple de las
condiciones de operacién. Dependiendo del material de construccion y las partes
gue componen el equipo, el costo de construccion puede ser elevado. Los tanques
pueden tener techos fijos o flotantes.
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4.3.2. Seleccion del tipo de reactor

En primer lugar, debido las importantes desventajas que presenta la operacion en batch
para producir a nivel industrial, se decide la utilizacion de un reactor continuo. Este tipo
de operacion facilita la produccion de grandes cantidades de producto y evita gastos
elevados de operacion y mano de obra al eliminar los tiempos muertos de carga, descarga
y limpieza. Por lo tanto, presenta mayor productividad.

Particularmente, se define la utilizacién de un reactor tanque agitado continuo
(TAC) en vez de un reactor tubular (TUB), de acuerdo a las siguientes cuestiones:

- El utilizar un reactor TUB tiene como principal desventaja la dificultad en su limpieza,
ya que el caldo de fermentacidn es una suspension que podria causar obstrucciones
en los tubos del reactor.

- Para llevar a cabo una reaccion de fermentacién, es necesario mantener
condiciones de operacién homogéneas en el sistema para evitar la inhibicion de la
levadura por la existencia de zonas con mayores cantidades de sustrato o productos
0 de mayor temperatura y pH. La temperatura es una variable fundamental, dado
gue se trata de una reaccion exotérmica, y en el caso de los reactores tubulares la
refrigeracion es compleja. Por otro lado, la levadura tiende a aglomerarse en forma
de fléculos. Asi, es necesario incorporar un sistema de agitacion al reactor de modo
de mantener la homogeneidad en el reactor y evitar la sedimentacién de la misma.

- Considerando que la agitacion del sistema es Optima, se podria despreciar la
aparicion de zonas estancas y otras desviaciones de la idealidad del flujo. Esto
permite un mejor control de las variables a medir durante la operacion, ya que no
existirian perfiles de concentracién y temperatura en el interior del mismo; y
garantiza la mejor aproximacioén posible a las consideraciones realizadas en el
desarrollo del modelo, en el cual se suponen condiciones ideales.

4.3.3. Tipo de fermentacion

Las condiciones de fermentacion éptimas determinadas en el Capitulo 2 son
ilustradas en la tabla 4.1.

Tabla 4.1. Condiciones de fermentacion dptimas.

Parametro Condicion de opracion
pH 5
Temperatura 30-35°C
Condicion de suministro de O Anaerdbica

Tal como se explico previamente, en la fermentacion anaerdbica, los
microorganismos crecen y producen etanol en la ausencia total o parcial de oxigeno
(condiciones microaérobicas). En cambio, la fermentacién aerébica se lleva a cabo en
presencia de oxigeno, que los organismos consumen para crecer y/o metabolizar el
producto deseado.

104



Disefio de una planta de produccién de bioet:
Facultad de IngenieriaUNMDP FACULTAD DE
INGENIERIA

Sin embargo, si bien la fermentacién se llevara a cabo en forma anaerobica, la
principal desventaja es que el cultivo de levadura durante un largo tiempo bajo condiciones
anaerobicas disminuye su capacidad de producir etanol, por lo tanto la propagacion de la
levadura debe realizarse en condiciones aerdbicas. Asi, se definen condiciones
aer@bicas en el proceso de pre-tratamiento de la levadura, sefialado en el capitulo anterior.

4.3.4. Namero de reactores y disposicion

En el capitulo 2, se realizé una estimacion del volumen del reactor, pero a partir del volumen
de produccién. En este capitulo se definié un caudal de disefio de 312.500 m®afio, es decir
de 35,6735 m¥h.

Con estos nuevos valores, el volumen total necesario para obtener la
produccién deseada empleando un Unico reactor TAC es de 25.378,5 m* con un caudal
de 352,48 m®h y considerando un tiempo de residencia de 72 hs. Cabe aclarar que para
este célculo, se plantearon balances de masa homogéneos para un reactor TAC?’,

Dadas las dimensiones requeridas para un unico reactor y buscando optimizar el
proceso, se plantea el empleo de un sistema de reactores. Para esto, se analiza la relacion
entre el tiempo de residencia en el reactor y el volumen de reactor necesario, para diferentes
nameros de reactores y en disposicion serie o paralelo.

Se plantearon los balances de masa correspondientes en Mathcad y se ajust6 por
prueba y error el tiempo de residencia y el caudal ingresante para obtener la
produccién requerida. Los tiempos de residencia que se consideraron en el analisis estan
en el rango de 48-72 hs, ya que para estos valores las concentraciones de productos y
reactivos tienden a estabilizarse, tal como se observo en el Capitulo 2.

Los resultados obtenidos pueden observarse en las figuras 4.1-4.4.

21000 1 Reactor
—a— 2 Reactores
3 Reactores
4 Reactores
// —@— 5 Reactores

17000

[y
w
[=1
[=1
(=1

Volumen total (m?)

15000

48 53 58 63 68

Tiempo de residencia (hs)

Figura 4.1. Volumen Total vs. tiempo de residencia para arreglos en serie de 1-5 reactores

27 | os calculos realizados se encuentran en el Anexo |.
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Figura 4.2.Volumen de cada reactor vs. tiempo de residencia para arreglos en serie de 1-5 reactores.
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Figura 4.3. Caudal de entrada vs. tiempo de residencia para arreglos en serie de 1-5 reactores.
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Figura 4.4, Rendimiento de almiddn vs tiempo de residencia para arreglos en serie de 1-5 reactores.

Para el disefio se plantearon inicialmente 3 alternativas: 1 sélo reactor, mas de uno
en serie, 0 mas de uno en paralelo. La mejora que plantea la distribucién en serie se observa
en las graficas 4.1-4.4. En el caso de reactores en paralelo, los resultados a obtener son
exactamente iguales a los que se obtienen para un Unico reactor de un volumen y caudal
de entrada igual al maltiplo de la cantidad de reactores, sin mejorar el rendimiento. Esto se
debe a que al utilizar una distribucién en paralelo, lo Unico que varia es que se divide el
volumen total necesario en un nimero de reactores determinado y se ramifica la corriente
de entrada a los reactores.

En el caso de querer llevar a cabo la operacion con un sélo reactor el volumen
requerido es sumamente grande para cualquier tiempo de residencia, lo mismo ocurre con
el caudal y ademas el rendimiento en el consumo de almidén es el menor. Analizando las
graficas presentadas es posible observar la conveniencia de la operacion de reactores
TAC en serie. Esto coincide con la practica recomendada de emplear arreglo en serie para
reacciones autocataliticas.

A medida que se agregan reactores al arreglo en serie es posible notar un
decrecimiento en los caudales de entrada y en el volumen de cada reactor. Sin embargo,
se observa claramente que entre 4 y 5 reactores en serie, la diferencia es despreciable, por
lo se decide utilizar 4 reactores, ya que los costos de construccién y de operacion de
estos equipos son mas que considerables.

Una vez seleccionado el arreglo de 4 TACs en serie se evaluaron las condiciones
de operacion 6ptimas de caudal y volumen. Una relativa disminucién de tiempo de
residencia respecto a las 72 hs, fijadas en el Capitulo 2, reduce significativamente los
voliumenes de reactores requeridos. Si bien esto se ve contrarrestado por un aumento en
el caudal y una disminucién en el rendimiento de almidén, es posible observar en las
gréficas que ambas variables presentan valores aceptables por encima de las 58 hs
(rendimiento de almidén superior al 80%).
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Finalmente, se selecciond el arreglo de 4 reactores TAC en serie con un volumen
de reacciéon de 4899,3 m3y un tiempo de residencia de 60 horas, siendo el caudal
necesario de entrada 326,62 m?/h.

4.4. Caracterizacion del reactor

Se determinaron los siguientes aspectos que son Utiles para caracterizar los
tanques:
Yy Material
Yy Geometria
Yy Espesor

4.4.1. Material

Para la seleccién del material adecuado para la construccion de los fermentadores,
se deben considerar los siguientes aspectos: presion, pH de fermentacion, temperatura de
operacion, presencia de sustancias corrosivas y costos de construccion.

Analizando tales variables en el caso presentado, se decide utilizar acero
inoxidable como material de construccidn para los reactores. Se prefiere este tipo de
material por una cuestion sanitaria, al trabajar con microorganismos como la levadura, que
son altamente sensibles a la contaminacion del ambiente en que se cultivan.

Los dos mas comunes son acero 304 o 316, radicando su diferencia en el contenido
de molibdeno que poseen, lo que les provee mayor resistencia a la corrosion (el acero 316
posee un mayor porcentaje de molibdeno en su aleacion).

Tabla 4.2. Compatibilidad quimica entre aceros 304 y 316 y algunos compuestos presentes en el reactor. (E=
compatibilidad excelente, B= compatibilidad buena, M=incompatible)

Pardmetro Acero 304 Acero 316
Almidén B E
Agua E E
Acido sulfarico M B
Etanol B E
Dioxido de carbono B E
Glucosa E E

Por otro lado, el material de las partes del reactor no sometidas a presion, como
baffles y soportes, también seran de acero inoxidable.

108



Disefio de una planta de produccién de bioet:
Facultad de IngenieriaUNMDP FACULTAD DE
INGENIERIA

4.4.2. Geometria

Se define la geometria de los cuatro reactores, tomando un 20% de margen de
seguridad, ya que los tanques no deben estar llenos en su totalidad. De acuerdo al volumen
de reaccion calculado previamente, el volumen final (incluyendo el porcentaje de
seguridad) de cada reactor es de 5.879,2 m3.

Por otro lado, la relacion recomendada entre altura y diametro para recipientes que
contienen liquidos debe ser aproximadamente D=2/3-H. Luego, las dimensiones de cada
reactor seran aproximadamente:

Diametro del reactor: 17 metros
Altura de reactor: 25,9 metros

4.4.3. Espesor

Para estimar el espesor de las paredes del reactor, se recurrid a la utilizacion de la
norma API Standard 620, que establece criterios para el disefio de tanques soldados de
gran tamafio y baja presién. La norma puede ser aplicada a tanques cuya temperatura del
metal sea menor a 121,1°C.

El espesor del tanque puede ser estimado segun las siguientes expresiones:

R2 W+ F
T1=?-[P—|— Al)
e T1
Sts-E

Siendo:

T1: unidad de fuerza meridional

R2: radio del tanque (334,65 in)

P: presion de la columna de liquido

W: peso total del liquido contenido (10.855.112,4 Ib)

F: peso de los componentes extras del tanque en direccion vertical (no se tiene
informacion)

Al: area transversal (351850,7 in?)

t: espesor requerido

E: eficiencia de junta (se considera 1)

Sts: maxima tension admisible (para tension simple) (40.000 psi)

La presion ejercida por la columna de liquido puede estimarse segun:

F_p-V-g
Presién columna liquido = 1= 4

Siendo:
}j: densidad de | & mezcla, 1005 kg/ m
V: volumen de reaccioén, 4899.3 m3,
g: aceleracion de la gravedad, 9.8 m/s?.
A 8rea de | a base 2del reactor, 289L° /4 m

|
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Luego, la presiéon de la columna de liquido es de 212.738,4 Pa (30,86 psi).

Finalmente, se obtiene que el espesor minimo de las paredes de los reactores
es de 0,25 pulgadas (6,35 mm). Debe tenerse en cuenta que este valor es el minimo
recomendado, al que debe afiadirse un espesor adicional debido a la corrosiébn que
experimenta, especialmente por tratarse de un tanque agitado.

4.5. Sistema de agitacion

En el disefio de reactores bioldgicos, el sistema de agitacion es esencial debido a
que se debe mezclar el caldo de fermentacién para obtener una suspension uniforme, sin
puntos calientes o gradientes de concentracion.

Si bien no es posible describir exactamente la influencia de la agitacién, se ha
observado en diversas investigaciones que tiene efectos sobre la velocidad de produccién
de etanol, su rendimiento y concentracibn maxima. Es decir, que la agitaciéon influye
directamente en el crecimiento de las levaduras y su metabolismo.

Por otro lado, a la hora definir la velocidad de agitacion debe analizarse
cuidadosamente, dado que una agitacion excesiva puede romper las células de levadura e
incrementar la temperatura lo que ocasiona un descenso en la viabilidad celular.

4.5.1. Tipos de agitadores

En la industria se utilizan principalmente agitadores radiales y axiales. Ambos
difieren entre si respecto a las corrientes que generan alrededor: los impulsores radiales
generan corrientes paralelas al eje del agitador, mientras que los impulsores axiales
generan corrientes en direccion tangencial al eje.

Respecto a los impulsores utilizados en procesos biotecnolégicos, se suelen utilizar
dos tipos predominantemente: turbinas tipo Rushton y hélices. La turbina Rushton es un
tipo de agitador radial de 6 palas verticales igualmente espaciadas alrededor de un disco.

Por otro lado, las hélices son agitadores axiales, que trabajan a altas velocidades y
se utilizan para liquidos de baja viscosidad. Las placas de este impulsor cortan el liquido,
debido a la persistencia de las corrientes de flujo, siendo muy eficaces en tanques de gran
tamario.

-

|

@,

‘ Z S~

Figura 4.5. Turbina Rushton de 6 palas (impulsor radial) y hélice de 3 palas (impulsor axial).

Dado que se trata de un reactor de gran altura y didmetro se decide utilizar una
combinacion de varios impulsores equidistantes en el eje de rotacion, en este caso se ha
decidido instalar 3 agitadores siguiendo la recomendaciéon de Benz (2011) [4.1], que
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propone utilizar una combinacién de impulsores axiales y radiales: radial en la parte
inferior y dos superiores de tipo axial.

4.5.2. Diseiio de agitadores

La agitacion se puede definir mediante la relacion existente entre la potencia
consumida por el sistema y las variables de operacion. La potencia absorbida durante la
agitacion de un mecanismo se representa a través del nimero de potencia Po.

Este nimero adimensional Po, depende del nimero de Reynolds y se define como:

potencia

= — 4.1
N3-Di°>-p .

Po

Donde:
Di: diametro del impulsor.
N: velocidad de giro del agitador.
}J: densidad de | a mezcl a.
Potencia: potencia absorbida por el agitador.

El nimero de potencia se puede correlacionar con médulos adimensionales que
describen el movimiento del liquido en el interior del tanque, tales como es el nUmero de
Reynolds para la agitacion:

_N.Di%.p
H

Re (4.2)

Donde:
Di: diametro del impulsor.
N: velocidad de giro del agitador.
€: viscosidad de |l a mezcl a.
}J: densidad de | a mezcl a.

La densidad y la viscosidad de la mezcla fueron obtenidas de bibliografia [4.14]:

e= 0,9 cp= 00,0009 kg/ ms
] = 5 kgimd

Para determinar el diametro del impulsor, se utilizd la relacion sugerida por Benz [4.1],
segun la cual:
Di=Dt/3

Luego, el didmetro de los impulsores sera de 5,7 metros. Si bien este diametro
es de tamafio elevado, se encontré que pueden ser fabricados a medida por la empresa
Ekato Group.

Para fermentadores se utiliza una velocidad de agitacion de entre 150-200 rpm a
escala laboratorio, pero en la industria la velocidad de giro sera claramente menor. Segun
una publicacion realizada por la ASME [4.11], para realizar el escalado de un sistema de
agitacion, la dependencia de la velocidad de giro con el diametro del agitador corresponde
a
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Dado que Benz presenta conceptos tedricos, sin abordar experiencias con sus
respectivas dimensiones y velocidades de agitacion, se recurre a bibliografia. Mohd [4.15],
presenta una experiencia a 150 rpm (valor dentro del rango de valores para fermentadores
a escala laboratorio) con un reactor de 5 L, siendo, el diametro del agitador correspondiente
de aproximadamente 0.05 m. Luego, aplicando la relacién anterior, se obtiene que la
velocidad de agitacion sera de 6,7 r.p.m aproximadamente.

Habiendo determinado la velocidad de agitacion, se procedio a utilizar una
correlacion grafica (Figura 4.6) para determinar la potencia consumida por los agitadores.
Cabe aclarar que la correlacién considera un sélo agitador por tanque, por lo tanto, esta es
la principal fuente de error en la estimacién de la potencia consumida. Para los célculos se

utilizaron las curvas 1 (para turbina Rushton) y 15 (para las hélices de 3 palas).
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Figura 4.6 Consumo de energia de diversos agitadores, expresado en funcidn del nimero de potencia (Po) y el nimero de Reynolds
(Re). Para las curvas sefialadas con °, la influencia de la superficie libre es considerable, por lo que se debe tener en cuenta el
nimero de Froude (Fr) en g/Di, para Re superiores de 300.

Para los casos analizados el régimen es turbulento, Reynolds mayor a 10.000, por
lo cual el Re no influye practicamente sobre el Po.

Mediante célculos se determind que el consumo de potencia de la turbina
Rushton es de 63,03 kW y de 8,41 kW para la hélice para una velocidad de agitacion
de 7 r.p.m.

Para agitadores que distan entre si una distancia mayor al diametro del impulsor, se
puede considerar que la potencia es aditiva, es decir, que la potencia total del sistema
corresponde a la suma de las potencias individuales de cada impulsor. Luego, la potencia
total consumida por los tres impulsores en cada reactor es de 79.85 kW.
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Finalmente, el sistema de agitacion se completa con cuatro deflectores que
tienen por finalidad cortar o romper el movimiento circular que imprimen las turbinas al
liquido, generando de este modo mayor turbulencia y mejor mezclado.

En la tabla 4.3, se presenta un resumen de las caracteristicas de los reactores y del
sistema de agitacion disefiado.

Tabla 4.3. Caracteristicas de los reactores.

REACTOR
Volumen del tanque \Y; 5879,16 M
Volumen del tanque nominal vn 4899,3
Sobredimensionamiento 20% -
Diametro del tanque Dt 17 m
Altura del tanque - 25,9 m
Altura del liquido HL 21,6
BAFFLES |
Numero de baffles - 4
Ancho de baffles Wb 0,57 m
AGITADORES |
Diametro del agitador Di 57m
Posicién dcej::efltg;tna(;jl:)é en el fonda Hi 57m
Distancia d(—:llk?l?iiézdor al nivel de NL e
Distancia entre agitadores S 57m
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Figura 4.7. Caracteristicas del reactor, pardmetros de disefio.

4.6. Disefio térmico

La progresion de temperatura Optima de un reactor es aquella que minimiza el
volumen de reactor necesario. El 6ptimo puede corresponder a condiciones isotérmicas o
a una determinada pauta de temperatura que puede variar con el tiempo en un reactor TAD,
con la longitud en un reactor TUB o de un tanque a otro en una serie de TAS. El
conocimiento de la forma de las curvas de conversion vs. temperatura para los distintos
tipos de reaccién quimica permite a priori determinar cual es la progresion de temperatura
Optima que debe usarse en el reactor. Para que el volumen sea minimo se debe trabajar a
la maxima velocidad de reaccion por lo que se debe comprender la relacion que existe entre
la conversion, x, velocidad de reaccion, r, y la temperatura, T, la cual depende del tipo de
reaccion.

En el caso presente, la temperatura de fermentacion éptima es de 35°C, por lo que
es conveniente mantener esta temperatura en todo el volumen de trabajo para que el
proceso se realice de una manera eficiente. Es decir, se aspira a realizar una operacion
isotérmica.

4.6.1. Andlisis de isotermicidad

Antes de ingresar al primer TAC, la corriente pasa por un intercambiador de calor,
donde se lleva la temperatura a 35°C. Debido a la sensibilidad de la levadura debe
procurarse mantener esta T de operacion, no existiendo entonces diferencia energética
entre los flujos de entrada y salida del tanque. Sin embargo, la fermentacion es una reaccién

|
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exotérmica que genera calor, lo que provoca un aumento de la temperatura en el interior
del tanque si este calor no es expulsado.
Por lo tanto, se realiz6 un andlisis preliminar de calores involucrados en la operacion:

Q:m-cp-ﬂT—Qa—Qm (4.3)

Donde:
Q> es el calor total que genera el proceso por unidad de tiempo.

+y FS yrePr@senta la diferencia entre la energia calorifica por unidad de tiempo

entre los flujos de entrada y salida del reactor para régimen estacionario.
Qa: calor que aporta al sistema la agitacién por unidad de tiempo.
Qm: calor generado durante la reaccion de fermentacion.

El calor que aporta el sistema de agitacion es despreciable frente al aporte del calor de
reaccién, por lo que se lo considera nulo.

Por otro lado, debe tenerse en cuenta que no se posee informacién de la
dependencia de los parametros cinéticos en funciéon de los cambios de temperatura dado
que se trata de una cinética compleja cuyos parametros cinéticos fueron determinados
experimentalmente por Bialas [4.7] para T= 35 °C, sin brindar informacién sobre la
dependencia en funcion de esta variable.

En los reactores de laboratorio es sencillo trabajar en forma isotérmica pues la
relacion entre el area de transferencia y el volumen del reactor es grande y el gasto de
energia requerido no es muy importante. Sin embargo, en los equipos industriales el
intercambio de energia es complejo, tanto en el aspecto fisico como en el aspecto
econdémico. Aunque, cabe aclarar que para fermentaciones anaerébicas, el calor que se
libera por el metabolismo de las levaduras es mucho menor que en el caso aerdbico.

4.6.2. Balance de energia total

(O EDODQFH GH HQHUJ D HQ XQ HOHPHQWR GH YROXPHQ U9

ENERGIA ENERGIA ENERGIA
VARIACION TRANSFERIDA ASOCIADA A ASOCIADA A
DE ENERGIA %= DESDE LOS + LA ENTRADA +4< LA SALIDA DE
EN AV ALREDEDORES DE MATERIA MATERIA
A AV A AV DE AV

(4.4)

La expresion general del balance de energia en un reactor quimico, ecuacion 4.4,
por la hipétesis de mezclado perfecto, se aplica a todo el volumen de la mezcla en reaccion,
V. Luego, para el caso de un reactor TAC, el balance queda definido como:

pVe _T=UA(TC—T)+(—AHT)rV—pQ%(T—TO) (4.5)

P dt

Siendo:

115

WLE



Disefio de una planta de produccién de bioet:
Facultad de IngenieriaUNMDP FACULTAD DE
INGENIERIA
- Q el caudal de operacién en m?/s.

- U el coeficiente global de transmision de calor entre el reactor y el sistema calefactor
medido en W/m2K.

- Acel area de transmision en m2,

- Vel volumen del reactor en m2,

- Cpy" lacapacidad calorifica de la mezcla y su densidad, respectivamente.

- Tc, Toy T la temperatura de la camisa, la de entrada al reactor y la de salida,
respectivamente.

- uH, la entalpia de la reaccion.

Seguin Roels [4.16], el calor metabdlico liberado por la levadura es
aproximadamente de -90 kJ/C-mol?® de levadura, es decir, de -81.81 kJ/mol etanol
producido?.

En estado estacionario, el término de la izquierda es igual a cero, dado que no se
modifica la temperatura en el tiempo. Los términos al otro lado del paréntesis corresponden
al calor transmitido y generado en el reactor, que en estado estacionario resultaran iguales.

¢G =—¢T (4.6)

A partir de la igualacién del calor transmitido y el generado es posible obtener el
valor de U.A que queda establecido a partir de las condiciones de operacién requeridas, en
este caso la isotermicidad de los reactores.

q)G = (—AHr) 'V “.7)

o= —PQCp(T‘T()) +UA(Tc-T)
(4.8)

4.6.3. Arreglo para intercambio de calor

Para el intercambio de calor en biorreactores, existen diferentes arreglos que
permiten esta operaciéon. En la figura 4.8, se muestran algunos de ellos.

28 Gmol (mol de carbono) es una unidad utilizada para expresar la masa de compuestos organicos o
de microorgnismos de los cuales no se conoce especificamente su composicion quimica. Por ejemplo, la
glucosa posee 6 C, luego, 1 mol de glucosa equivalerad @e glucosa.

2 para esta conversion de unidades, se consideré una composicién quimica de la levadura de
CH.8200.5dNo.16[4.10].
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Figura 4.8. Arreglos utilizados para intercambio de calor en biorreactores. De izq.a der.: tanque encamisado, serpentin y tanque con
baffles.

Tanto el tanque encamisado, como el tanque con baffles, se recomiendan para
pequefias escalas, donde no se generan gradientes significativos de temperatura en el
reactor.

En nuestro caso es de suma importancia evitar los gradientes de temperatura dado
gue | a |l evadura HfAmuer e 0 adas deope@aEdn, par lorqedebs uper i or
procurarse la uniformidad de temperatura (T=35°C). Luego, el arreglo recomendado es
el tanque con un serpentin helicoidal. Los serpentines se utilizan para grandes escalas
0 altas velocidades aunque poseen como principales desventajas, la posible interferencia
del serpentin con la fluidodindmica del reactor, asi como la posible formacion de peliculas
de moho.

Para el presente trabajo, se propone utilizar agua como fluido refrigerante para los
reactores, debido a su amplia disponibilidad y a que integra el circuito energético del resto
de la planta, ya que es utilizada para diversas operaciones en la produccion de bioetanol.

A continuacién, se analizaron dos alternativas en el disefio del sistema de
serpentines: el empleo de un Unica corriente de agua que circule por los 4 serpentines (uno
para cada TAC) continuados, o utilizar 4 corrientes que circulen por 4 serpentines
independientes. Se realizaron los célculos, llegando a la conclusion de que el caudal total
requerido para la operacién no varia segun la alternativa, sino que depende Unicamente de
la diferencia de temperatura que experimenta el agua en los serpentines. Frente a esto, se
efectué una comparacion entre ambas alternativas, resumiendo en la Tabla 4.4 las ventajas
y desventajas de cada una.
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Tabla 4.4. Comparacion de alternativas para disefio de serpentines.

1 UNICA CORRIENTE 4 CORRIENTES INDEPENDIENTES

Igual caudal total requerido Igual caudal total requerido

Reduccion en la complejidad operativa: 1esisa de | Mayor complejidad operativa: 4 sistemas de control
control, 2 valvulas, 5 bombas. véalvulas, 8 bombas.

Mayor costo de bombeo Reduccion en costos de bombeo

Mayores velocidades dentro de los serpentines Menores veloadades dentro de los serpentines,

mayor peligro de corrosion. menor peligro de corrosion.
Menor fuerza impulsora, mayor area de Mayor fuerza impulsora, menor area de transferenc
transferencia requerida. requerida.

Habiendo comparado las dos alternativas propuestas, se decide utilizar los
serpentines con cuatro corrientes independientes de agua, ya que de este modo se
logra tener mayor fuerza impulsora y disminuir la velocidad del agua en el serpentin, que
resultaba muy elevada con la otra alternativa. Ademas, en el caso de utilizar una sola
corriente, la temperatura de salida del agua en el Gltimo serpentin era muy cercana a la del
reactor. Al implementar el sistema con cuatro corrientes independientes se obtienen estas
ventajas considerables, pero es necesario notar que la complejidad sera mayor al necesitar
mayor cantidad de equipos. Sin embargo, a su vez resulta ventajoso, ya que permite el
control individual de cada reactor ante la aparicién de alguna perturbacion.

Finalmente, se decide que los serpentines sean de acero inoxidable al igual que los
reactores, debido a las cuestiones previamente detalladas.

4.6.4. (alculo del coeficiente global de transferencia y analisis de calores

El coeficiente global de transferencia de calor U viene definido por una serie de
resistencias a la transferencia de calor mediante la siguiente expresion:

u-t= 1,1 +Rf
hio  ho
Siendo:
- hio: coeficiente de transferencia en el interior del serpentin, referido al area
externa.
- ho: coeficiente de transferencia en el exterior.
- Rf: resistencia de ensuciamiento.

Cabe sefalar que normalmente la resistencia de ensuciamiento cobra gran
importancia en el interior de los tubos del intercambiador, debido a las modificaciones que
se generan en el flujo debido al ensuciamiento y su correspondiente peso en la transferencia
de calor. Sin embargo, en el presente proyecto es de vital importancia tener en cuenta en
el disefio las resistencias externas del serpentin, debido a las caracteristicas del fluido con
el que se opera en el exterior (mezcla maiz-agua).
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Para el célculo de este coeficiente, se utiliza la correlacién de Sieder y Tate:

0.14
Nu = 0.027 Re"® P03 (i)
M
- & es |l a viscosidad evaluada a | a temperatt
- ¢A es |l a viscosidad evaluada a |l a temper at

Siendo:

En este caso, la correccién por viscosidad fue despreciada, ya que el fluido refrigerante es
agua y no presenta grandes variaciones de esta propiedad en el rango de temperaturas
evaluado. Esta correlacion se emplea para tubos rectos. En el caso de serpentines, se
introduce una correccion al valor calculado:

hiserpentin) = h{tubo recto)(l +3.5 %)

Siendo,
- d: didmetro interior del serpentin
- dc: didmetro del impulsor

Coeficiente de conveccion exterior (ho)

Para la estimacion del coeficiente de transferencia de calor exterior, se recurrié a la
correlacion propuesta por Benz [4.1] para tanques con serpentin:

Ny, =hdjk

NN” = K[NR . J"‘”(;’\r'ﬁ_)”'ﬂ( D/TY"! (d /nn_s
Siendo:

dt: didmetro externo del serpentin

- k: conductividad del material del serpentin

- K: constante relacionada al tipo de agitador utilizado
- D: didmetro del impulsor

- T: diametro del reactor

Resistencia de ensuciamiento

Para elegir los valores de resistencias de ensuciamiento, se utilizaron los datos

provistos por Cao [4.9]. Dado que no se hallé un valor especifico para la fermentacion en

cuesti - n, se consider - el citado como fiagua | od

crcuando dentro del serpent2n se consider- fAagua de
En la figura 4.9, se puede observar cdmo una mezcla de fermentacién queda

adherida a la superficie de un reactor. Por lo tanto, cobmo se sefial6 previamente, la

resistencia de ensuciamiento externa debe ser considerada en el disefio de la superficie de

intercambio de calor.
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Figura 4.9. Tanque con restos de caldo de fermentacion.
Calculos y resultados

En primer lugar, se estimé la cantidad total de calor a intercambiar para los 4
reactores. El calor total a intercambiar corresponde al calor liberado por la reaccién de
fermentacion:

Qtotal = AH - produccion de etanol

Por lo tanto, el calor total aintercambiar es de 13.922,7 kW para una produccion
de etanol de 28.223,53 kg/h.

Para calcular el caudal de agua requerido, se recurrio a la siguiente expresion en la
cual se debit fijar la diferencia de temperatura admitida para el agua:

@Qtotal = caudal agua - Cp - AT

Si el valor del Tl es bajo, el disefio puede realizarse considerando una fuerza
impulsora (Tc-T) constante; de otra manera, la temperatura del agua a lo largo del serpentin
debe ser evaluada, y su variacion tenida en cuenta a la hora de los calculos, ya que en su
defecto se cometeria un error significativo en el valor del area de transferencia necesaria.

Asi, no sélo la cantidad de calor a intercambiar, sino también a determinacion del
T que sufrird el agua de refrigeracion, modifican el valor del caudal de agua necesario
para el proceso. Su dependencia y la consecuente modificacion de las areas de
transferencia en cada reactor pueden observarse en la Tabla 4.5.
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U3a 23,5 (.

U (W/m2K)

nel3ea rp

1 11,1 453,7 596,3 827,1
2 8,3 340,9 465,0 797,2
3 53 2147 316,0 738,7
4 2,5 104,2 181,8 623,0

1 6,6 272,2 640,2 770,3
2 5,0 204,5 506,5 731,8
3 3,1 128,8 353,9 659,7
4 15 62,5 2145 527,9

1 4,7 194,4 680,7 724,5
2 3,6 146,1 544.,8 680,5
3 2,2 92,0 388,8 600,5
4 11 44,6 2447 462,9

1 3,7 151,2 718,9 686,1
2 2,8 113,6 580,6 638,2
3 1,7 71,6 421,6 553,7
4 0,8 34,7 2731 4147

; FACULTAD DE
INGENIERIA

Tabla 4.5. Pardmetros de disefio térmico estimados a un didmetro de serpentin fijo (D=6") variando el AT para el agua, con una
temperatura de entrada de ag

En la tabla 4.5, se muestran los resultados de variar la diferencia de temperatura
admitida para el agua de enfriamiento fijando el diametro del serpentin en 6. Como se
observa, al disminuir el T las areas de transferencia de calor necesarias disminuyen,
mientras que el caudal necesario junto con la velocidad se incrementan significativamente,
lo que no sélo no involucra una mejora en la transferencia de calor (U practicamente no se
modifica), sino que también influye sobre los costos de bombeo. Por el contrario, el aumento
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de la diferencia de temperatura, incrementa significativamente las areas requeridas debido
a la disminucion de la fuerza impulsora a medida que el agua avanza en el serpentin.

El detalle de estos célculos se presenta en el Anexo 2, Parte Il, resolucion que se
empled para la obtencién de todos los resultados a continuacién presentados de balance

térmico.

A continuacion, se procedio a fijar el diametro del serpentin a utilizar y a calcular el
valor del coeficiente global U, de forma tal de poder hallar las areas de transferencia

requeridas para extraer el calor de cada reactor.

Tabla 4.6. Pardmetros de disefio térmico estimados a un AT para el agua fijo (AT=8,5 °C) , con una temperatura de entrada de agua

323,5°C, variando el didmetro de los serpentines.
5A1t YSUNR y2YAYylflwmé

Serpentin Velocidad (m/s) Caudal de agua (kg/s Area (n?) M U(W/m?K)

5iAt YSGNR y2YAylL

1 113,1 160,1 429,5 1148,0
2 84,9 120,3 324,9 1141,0
3 53,5 75,8 207,6 1124,0
4 259 36,8 104,4 1085,0

5AtYSGNR y2YAYIl

1 32,0 160,1 476,3 1036,0
2 24,0 120,3 364,4 1017,0
3 15,2 75,8 238,2 982,0
4 7,4 36,8 126,3 896,5

5AL YSUNR y2YAYL

1 8,7 160,1 582,4 846,9
2 6,5 120,3 457,4 810,5
3 4,1 75,8 315,2 740,6
4 2,0 36,8 186,3 608,0

1 3,9 160,1 709,6 695,1
2 29 120,3 572,0 648,1
3 1,8 75,8 413,6 564,5
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4 0,9 36,8 266,2 425,6

5AtYSUNR y2YAYIl ¢

1 2,3 160,1 847,0 582,3
2 1,7 120,3 697,4 531,6
3 11 75,8 523,0 446,4
4 0,5 36,8 356,6 317,6

En la tabla 4.6, puede observarse que al disminuir el diametro del serpentin, la
velocidad de circulacién del agua aumenta, ya que se reduce el area transversal, sin
embargo puede observarse que grandes modificaciones en la velocidad. Cabe destacar
gque al aumentar la velocidad de circulacion, los costos de bombeo involucrados aumenta.

Si bien es importante considerar los costos de bombeo y de construccion del
serpentin para el disefio del reactor, al observar los valores de U en las tablas 4.5y 4.6, es
posible notar que no varian significativamente con el T del agua y el diametro del
serpentin, por lo tanto, se concluye que la resistencia de ensuciamiento es la
resistencia controlante de la transferencia de calor entre el agua de enfriamiento y el
caldo de fermentacion. Esto se evidencia, a su vez, en los valores de cada hio, ho y Rf, que
se visualizan en la tabla 4.7. Finalmente, los valores de diferencia de temperatura para el
agua y de didmetro del serpentin, se eligieron considerando una solucién de compromiso
entre los costos constructivos y los de operacion.

Para la definicion del 3T, debe tenerse en cuenta que la temperatura de salida del
serpentin no sea préxima a la de operacién. Para esto, debe tener en cuenta el valor de la
temperatura de entrada del agua al serpentin, el cual no puede ser excesivamente bajo, ya
gue esta limitado por la temperatura de bulbo himedo del aire que ingresa a la torre de
enfriamiento.

En resumen, se utilizar4 agua refrigerada para extraer el calor generado por la
reaccion y ademas, la corriente de agua sera dividida en 4 para refrigerar a los reactores
individualmente. La diferencia de temperatura elegida para el agua de enfriamiento es
de 8,5°C.

Por otro lado, para la construccion del serpentin, se decidi6 utilizar tubos de
acer o i noxi,dadb tue esdirediatmetro nominal que permite una velocidad de
circulaciéon de agua moderada. El nUmero de vueltas de cada serpentin se determin6 como:

Area deintercambio

Longitud serpentin =
g =P T - Diametro exterior tubo

Longitud serpentin

Numero de vueltas = —
Perimetro
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Para seleccionar el perimetro de cada vuelta del serpentin, se consideré que el
mismo debe estar cercano al centro del reactor para intercambiar calor lo mas
uniformemente posible, sin embargo debe estar a una distancia considerable del sistema
de agitacion para evitar perjudicar la fluidodindmica del sistema. Por lo tanto, el perimetro
de cada vuelta del serpentin es de 8,5 metros.

En la tabla 4.7, se presenta un resumen del disefio térmico de cada uno de los
reactores a utilizar en el proceso.

Tabla 4.7. Disefio térmico de los reactores.

‘ DISENO TERMICO

Serpentin | \%Zitgg Area (nf)  UW/M2K) hio(W/m2K) ai;il;dgg?;
1 43 709,6 695,1 242 160,1
2 34 572,0 648,1 1959 120,3
3 25 413,6 564,5 1353 75,8
4 16 266,2 425,5 759 36,8

Calor total a intercambiar13.192,0 kW

Caudal total de agua393 kag/s

Coeficiente de transferencia exterior .h3008 W/n#-K

Resistencias de ensuciamientBinterior=0,0002; Rékterio=0,0005

ne I 3dzk RS SHCFNAF YASyd2Y

Diametro nominal del serpentinc € exén&168,30 mm; Remo=161,9 mm),SCH 4C

Diametro de cada vuelta del serpentid0 m

4.6.5. Aislacion del reactor

Como se sefial6 previamente, la reaccién de fermentacion es exotérmica. Si se permite al
sistema eliminar calor a los alrededores, esto representaria un beneficio para el proyecto
debido al ahorro de energia y agua de refrigeracion. Sin embargo, esto afectaria el control
del sistema, el cual quedaria a determinado por las condiciones climaticas, incrementando
significativamente su complejidad y variabilidad. Dada la importancia de la isotermicidad en
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las condiciones de operacién para la correcta obtencion del producto, se decide aislar el
sistema.

Dado que los reactores seran construidos de un material conductor como es el
acero, deben considerarse las pérdidas de calor hacia los alrededores para evitar mermas
en la produccién de bioetanol. Para realizar esta estimacion, se considero lo siguiente:

Qalredores = h - Areactor - (Toperacion — Teo)

Siendo:
- h: coeficiente de transferencia de calor entre el reactor y los alrededores

- 7A WHPSHUDWXUD GH ORV DOUHGHGRUHYV

En este caso, se considerd que el material del reactor es muy conductor, por lo que
se desprecia el perfil de temperatura en el espesor del mismo. También se desprecia la
resistencia a la transferencia de calor en el fluido. Como temperatura del aire de los
alrededores se considero, la temperatura minima promedio registrada en la ciudad de
Pergamino (4 °C), que es en donde se ubicard la planta. En cuanto a la velocidad del viento,
se hallé que es en promedio de 14,2 km/h. De este modo, se tiene el caso mas conservador
para determinar las pérdidas de calor que puedan afectar al proceso.

Para el célculo del coeficiente de transferencia, se utiliz6 la correlacion de
Zukauskas para cilindro sometido a conveccion forzada®:

—_— h.D [[_D\& pr 025
N =7 - L‘( o0 ) P .fl(_
us P’ y T Pr,

Pr< 10, n =037
Pr = 10, # = 0.36.

Rep C m
1—40 0.75 0.4
40—1x 10° 0.51 0.5
1 10°—-2 = 10° 0.26 0.6
2 % 10°—1 » 108 0.076 0.7

Para el caso en cuestidn, el coeficiente de transferencia por conveccion forzada
tiene un valor de 3,892 W/m2.K. Luego, el calor que se transfiere hacia los alrededores es
de 166,874 kW.

En bibliografia, se hallaron diversos materiales aislantes que podrian utilizarse para
los reactores:

30 Esta correlacion utiliza las propiedades del aire estimadas a la temperatura del mismo, salvo para

hallar el nimero adimensional Prs, donde las utiliza a la temperatura de la superficie.

|
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Tabla 4.8. Materiales cominmente utilizados en aislacion industrial.

. Conductividad .
Material térmica (W/m-K) Observaciones
La reaccion quimica que la produc

Espuma de poliuretano 0,05 se Illeva a cabo in situ

La reaccion quimica que la produc
se lleva a cabo in situ

Espumade

S 0,023
poliisocianurato

No corrosivo, material ignifugo, gra

Lana de vidrio 0,036 . . e
resistencia quimica.

De los materiales presentados, se prefiere utilizar lana de vidrio como aislante,
ya que no solamente es de amplia disponibilidad en el mercado, sino que ademas presenta
caracteristicas convenientes en cuanto a la seguridad del proceso (material ignifugo, no
corrosivo). Ademas, se estimé el radio critico de aislante, de acuerdo a los calores
involucrados:

g - hoA(T; = Ty)

Para hallar el radio critico de aislante, se debe derivar la ultima expresion e igualar
a cero, ya que para este valor de radio la transferencia de calor es maxima:

dg _ ~2nL(T - T\Vnk - rih)

dr, In (n/7) 1
k- Tk

De la ultima expresion, se obtiene que el radio critico es el cociente entre la
conductividad del aislante y el coeficiente de transferencia. Finalmente, el radio critico es
corresponde a Rt+9.25 mm. Por lo tanto, el espesor de aislante a colocar debe ser mayor
a 9.25 para que las pérdidas de calor disminuyan efectivamente. (Rt: radio del tanque).

4.7. Sistema de control

A lo largo del proceso de produccién debe controlarse que los resultados obtenidos,
las variables involucradas y/o las condiciones de operacion se establezcan dentro de los
limites tedricos desarrollados. Esto es esencial para obtener la produccion deseada, asi
como para garantizar que tanto los equipos, como los dispositivos y todos los elementos
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involucrados en el proceso no sufran dafios debido, por ejemplo, a una reduccion en el pH,
un aumento de la presién de trabajo, un aumento en la temperatura, etc.

Por lo tanto, se emplean sistemas de control con el fin de reducir las probabilidades
de fallo y verificar el logro de los objetivos que se establecen en la planificacion. Un sistema
de control es un conjunto de dispositivos encargados de administrar, ordenar, dirigir o
regular el comportamiento de otro sistema. Los mismos, deben ser estables y robustos
frente a perturbaciones y errores en los modelos, asi como eficientes evitando
comportamientos bruscos e irreales.

Asi, un sistema de control involucra la determinacién de un valor deseado para la

Avariable a control ar o; realizar una medici - n; C
diferencias que se presentan entre la ejecucién y la planeacion; y establecer medidas
correctivas a trav®s de |l a Avariable manipul adabo

mismos debe tenerse en cuenta la naturaleza de las variables a controlar y los posibles
problemas involucrados en su madificacion para la determinacién de factores de control,
cantidades, tiempo, costo y calidad del sistema.

4.7.1. Variables de control y manipuladas

En el presente proyecto las variables controlar y manipuladas seran las que se
muestran en la Tabla 4.9.

Tabla 4.9. Variables de control y manipuladas.

Variable de control Valor deseado Variable manipulada

Temperatura de entrada al Caudal de agua del intercambiadc

reactor 3¥C tanque de preacondicionamiento
Temperatura de salida del 35C Caudal de agua de enfriamientold:
reactor serpentin
pH del caldo de fermentacién pH=5 Caudal de solucién de$iQ

20,72 m (para

Nivel respetar el 20% de Caudal de ingreso al reactor
seguridad)
Presién de C® 1 atm Caudal de gas a absorbedor
Velocidad de agitacion 7r.p.m Velocidad de giro danotor

A continuacion, se presentan algunas observaciones generales relativas a las
variables a controlar:

y Dado el importante papel que juega el tiempo de residencia en los valores de
concentracion de etanol que se obtienen a la salida del arreglo, es recomendable el
empleo de un sensor de nivel para controlar el volumen en cada reactor de forma
de garantizar que la corriente cumplan el tiempo de residencia planificado.

y" Debido a la complejidad de la cinética de la obtencion de bioetanol, la concentracion
de reactivos y productos no se incluye dentro del sistema de control, dado que no
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podria controlarse automaticamente, sino que solamente se podria realizar un
seguimiento a partir del andlisis en laboratorio, ya que aun logrando una medicién
indirecta de la concentracion adecuada de los compuestos involucrados,
nuevamente los largos tiempos de residencia impedirian corregir cualquier
inconveniente que surja de manera rapida. Las posibles formas de medicion que
podrian plantearse para una comprobacién rutinaria de la produccién son la
medicion de concentracion de etanol a la salida del proceso, la cual podria llevarse
a cabo mediante cromatografia gaseosa; asi como la concentracion de glucosa a la
entrada, para la cual El-Mansi [4.13] proponen el empleo de un analizador
enzimético industrial YSI 27A (Yellow Springs Instrument, Co, OH).

y" Con el monitoreo del pH y el control de temperatura es posible realizar un cierto
monitoreo de la concentracién de levadura, dado que influyen directamente sobre el
desarrollo de este microorganismo. Si bien no son las Unicas variables vinculadas
con su desarrollo, ya que también dependen de las concentraciones de etanol y
glucosa, por ejemplo, son estrictamente necesarias para garantizar la actividad de
la levadura.

Yy Respecto al control del pH, se debe destacar la importancia de realizar una buena
calibracion del instrumento de medicion en el rango &cido.

y" Parala medicién de temperatura, se recomienda utilizar mas de un transmisor, dado
gue los reactores son de elevado tamafio y la temperatura podria no ser homogénea
en todo el caldo de fermentacion.

y" En muchas ocasiones, la medicion de la velocidad de agitacion, se lleva a cabo
midiendo el consumo de energia eléctrica del motor o utilizando detectores de
proximidad.

4.7.2. Tipo de controlador e instrumentos de medicion

En cuanto a los controladores, en este tipo de procesos suelen utilizarse
controladores tipo PID (proporcional integral derivativo), ya que actian de manera rapida
y permiten llevar a cabo la accién de control de manera suavizada, tal como se observa en
la figura 4.10. Las principales caracteristicas de este tipo de controladores son:

y" El control proporcional provee una salida, cuya magnitud es proporcional a la
desviacién entre la variable medida y el valor deseado.

Yy El control integral tiende a reducir el efecto de oscilacion del control proporcional
actuando sélo, ayudando a llevar la variable medida a su valor deseado de forma
mas rapida, minimizando la integral del error.

y" El control derivativo también tiende a reducir el efecto del control proporcional,
estimando la pendiente de la variable medida con el tiempo y maximizandolo en
comparacion al valor deseado.
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!-\:[easurr_'d analogue
variable under PID control

Control

Reducing error

Analogue sigral to be controlled

Time

Figura. 4.10. Accion de un controlador PID

En la Tabla 4.10 se indican posibles instrumentos de medicion a emplear en el
control de las variables previamente desarrolladas.

Tabla 4.10. Variables de control y manipuladas.

Variable de control Instrumento de medicion

Temperatura Termocupla
pH del caldo de fermentacion pHmetro
Nivel Sensor de nif
Presién de C® Manometro
Velocidad de agitacion Tacémetro

4.8. Seguridad de proceso

La seguridad industrial comprende: seguridad laboral, la gestién de la emergencia y la
seguridad del proceso. Este ultimo punto es el que se analizara en el presente capitulo.

Se entiende como seguridad de proceso al marco disciplinado para la gestion de la
integridad de los sistemas operativos y procesos de manejo de sustancias peligrosas
mediante la aplicacion de buenas practicas de disefio, ingenieria, operacion y
mantenimiento. Esta rama de la seguridad industrial, se ocupa de la prevencion y control
de incidentes que tienen el potencial de liberar materiales peligrosos y/o energia.
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Para estudiar la seguridad de un proceso quimico, suele aplicarse usualmente una
técnica denominada HAZOP (Hazard and Operability)®!. Los principales objetivos de esta
técnica son:

- Revisar el disefio del proceso para asegurar la operacion de la planta en condiciones
de seguridad.

- Controlar si existen desviaciones en la variables de operacion respecto a los
parametros normales de funcionamiento.

- Implementar medidas de seguridad.

El andlisis a realizar, debe llevarse a cabo en diferentes etapas:

1. Definicion del area de estudio:se deben establecer areas de estudio para la
aplicacion de la técnica.

2. Definicion de nudos:los nudos se encuentran en los subsistemas que se han definido
anteriormente para facilitar el proceso, son facilmente localizables durante todo el
proceso. Cada nudo se caracteriza con diversas variable de proceso (temperatura,
presion, caudal, composicion, etc) y se debe numerar correlativamente. Algunos
ejemplos aplicados a este caso podrian ser: el silo de almacenamiento de maiz vy el
recorrido de la materia prima hasta el reactor.

3. Definicion de las desviaciones a estudiapara cada nudo se planteara de forma
sistematica las desviaciones de las variables de proceso aplicando a cada variable
una palabra guia (Tabla 4.10), utilizando el diagrama de flujo del proceso.

4. Sesiones HAZOP: tienen como objetivo inmediato analizar las desviaciones
planteadas de forma ordenada, recopilando la informacién en una tabla.

5. Informe final: consta de una serie de documentos, entre los cuales se encuentran
esquemas simplificados de la situacion y numeracion de los nudos de cada
subsistema, sesiones con indicacion de las fechas de realizacién y composicion del
equipo de trabajo, analisis de los resultados obtenidos, lista de las medidas a tomar
obtenidas y lista de los sucesos iniciadores identificados
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Tabla 4.11. Palabras guia aplicadas en HAZOP.

Significado

Se plantes para estudiar la aw-
sencia de |a variabbe a la cual

52 aplica,

Analiza la inversicn en el sen-
tido de |a vanable.

Ze plantea para estudlar un &u-
oo cuanitativa de la vanable,

Se plantea para estudiar una
disminucian cuantitativa de la
variable.

Estudia el auments o presen-
cia de un componente en una
mezcla.

Estudia [a redisccidn de un com-
panente en una mezrcla.

Estudia el cambio completa en
la variable.

Apiicacidn
Caudal. Mivel (vaciads de un
equipo).

Caiclal,

Temperatura. Presion. Caudal
{romposican constante), Mivel,

Idem.

Caudal {mayer cantidad de un
preducto en una mezcla, pre-
zencia de impurezas).

Caudal (menor cantidad de un
producto en una mezcia, alta
de un compaonente),

Caudal [cambia completo de
producto). Estada.

Tabla 4.12. Contenido de las columnas del formato HAZOP.

Columna
Causas

Cansecuencias

Contenedo

da en la numeracion las consecuencias asociadas.

Fespuesta del sistema
L

Se indicara en este casa:

; FACULTAD DE
INGENIERIA

Clservaciones

Esta variable en algunos casos
se amite y su efecto se con-
templa en la anterior.

Ambos térrminos comespanden
a los onginales Part of Cambio
de compaosicién. Mare than:
Mas componentes presentes an
el sisterna (vapor, sélidos, im-

El términe original (ather than)
se aplica a cambios respecto de
|2 operacién normal (manteni-
mienito, cambio, catalizadeor. ).

Describe numerandolas las distintas causas que pueden condueir a la desviacion,

Para cada uné <& las causas planteadas, 32 indican con la consiguiente cormesponder

Les mecanismos de deteccicn de |a desviacion plantessda seqan causas o conse

cuencias (poej.: alarmas).

2. Los aulamatsmos capaces de msponder a la desviacion planteada segun causas

Acciones a tomar

{p-gj.: laze de contral).

Propuesta prefiminarss de modificaciones a la irstalacian en vista a la gravedad de la

ronsecuencia idertificada o 2 una desprotecdon fagrante de [a instalacion.

Comentaras

amteriores columnas.

I Desviacion
ele a

vasriabie

' Fodal=a guin

Posibles

T alkat

Cameouenciss

Figura 4.11. Ejemplo de formato HAZOP a completar para un proceso continuo.

Respuesia
Combial

Senalizarcion

Cbservaciones que complementan o apayan alguncs de los elermentos reflejades @n las

Acciones
a b

Camentorios
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En este caso, se aplicara la técnica HAZOP considerando al reactor como el area
de estudio. Por lo tanto, se muestra un esquema simplificado del mismo en la figura 4.12.

5

‘ =

4

|
‘z----

Figura 4.12. Esquema simplificado del proceso de reaccion con los nudos sefialados.

A partir de la aplicacion de esta técnica, se obtuvieron los resultados que se
muestran en la Tabla 4.12. Habiendo realizado el analisis HAZOP, se pudo observar que
como principal medida de seguridad para el proceso esta la implementacion de sistemas
de alarma para el caso de aumento/disminucion de caudales. Pero por otro lado, existen
medidas preventivas como un buen mantenimiento de los sensores de medicion (limpieza,
calibracion, etc.) y la implementacion de un proceso de limpieza tipo CIP*2, que podrian
llevarse a cabo durante la parada de planta programada para este proceso.

Tabla 4.13. Resultados del andlisis HAZOP.

Palabra Respuesta

Nudo Desviacion Posibles causas Consecuencias Acciones a tomar

guia control

Menor produccion de

. Caudal de Falla lazo de control, | etanol (por inhibicién de, Se cierrala | Alarma de maximo
1 Mas : - .
alimentacion falla bomba levadura), rebalse del valvula caudal
tanque

eraasSyrr /Lt o a/tSEYyAy3a Ay titlFOSéyY Sa dzy aradasSylr R
los mismos. Consiste en hacer circular una solucion limpiadora a través de los equipos y tuberias en un circuito
cerrado.
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Falla lazo de control,

Caudal de Menor produccion de Se abre la Alarma de minimo
Menos ) - falla bomba, fuga en .
alimentacion h etanol valvula caudal
tuberia
No Qaudal de Obstruccién en tuberia No hay produccién de i L|mp|eza' CIP de
alimentacion etanol tuberias
Falla lazo de control, Muerte de levadura,
. . . Alarma de alta
Més Temperatura falla en sistema de menor produccién de -
. - temperatura
refrigeracion etanol
Aumento pH Se abre la Mantenimiento de
Mas Caudal de F5Q Fala lazo control (disminucion actividad d¢ valvula equipos de medicion
levaduras) de pH
Disminucién pH . Mantenimiento de
Falla lazo control, fugg , . . ., L Se cierra la ) o,
Menos | Caudal de E5Q . (disminucion actividad d¢ . equipos de medicion
en tuberia valwla
levaduras) de pH
Caudal de . Disminucion de
Menos . Fuga en tuberia - = =
enzimas produccion de etanol
Caudal de . Disminucion de
Menos Fuga en tuberia - - -
levadura produccion de etanol

Alarma de presion

Aumento de presion en maxima,

, ., Falla en lazo de ctrol, L Se cierrala @ . i

Més Presion de CO el tanque, inhibicion de . implementacién de
falla en absorbedor valvula
levadura venteo de
emergencia
. Fuga en tuberia, Baja en produccién (baj: Alarma de minimo
Menos | Caudal de salid: g . g P : ( 3 -
obstrucciones el tiempo de residencia) caudal

Alarma de maximo

Mas Caudal de salid¢ Falla en bomba Baja en produccion -
caudal
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410. Anexo I

4.10.1. Parte I: estimacion volumen de reactores

Para llevar a cabo los calculos de volumen y caudal necesarios para obtener la
produccion deseada de etanol, primero se afecto la produccion deseada (250.000 m3/afio)
por el factor de efectividad. Asi se obtuvo lo siguiente:

prodanualreq = 312500 m3 /afio

i 1
etanolrequerido = prodanualreq-—-— = 35.772 m3/h
364 24

etanolkg = etanolrequerido-789 = 28223.729 kg/h  masa de etanol que es necesario producir

A continuacion se resolvié el sistema de ecuaciones diferenciales obtenido a partir
del planteo de los balances de masa para cada componente, asi es posible encontrar las
concentraciones de salida de un reactor TAC:
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Given
_ (kst1-Enz-Ss)
slividon Qo-So= Qo-Ss + \ 5
Km|1+ s i+ —S—S—
\ Kglu/ Kst
I qpmuGlus»Ets«; 1-
ucosa \
g Qo-Gluo = Qo-Glus + Vreac| —-
Yps [
(Ksl + Glus)- Kpsl + Ets +
-q_pmax-Glus-Ets-:’ g
etanol Qo-Eto = Qo-Ets + - -
(Ksl + Glus)-: Kpsl + Ets + is
{Ss)
—pmax-Glus-| S_s |
levadura Qo-Xo= Qo-Xs + —————— = -Xs-Vreac
Ks + Glus
[ = )\ {51.804 )
| 2% | | |
Xs 13.027
~ | = Find(Ss,Xs,Glus Ets) =
Gz, 6619
Ets ) (80072

ARRIII

Ets ) {Ss)
Etmax ) T Lt € 1.111kst1-Enz S
tm; / \ J -1. -kstl- .
= Xs+ | —- - Xs||+ ( s )
2) Yxs Ks + Glus ) 2

Glus | = Ss

= Km{1+ !
Kpi / \ Kglu/ Kst

-Xs-Vreac
2\

Se manipularon las condiciones de operacién: caudal y tiempo de residencia hasta
obtener las condiciones de salida deseadas que brinden la produccién de etanol,
alcanzando como se observa una concentracién de salida de 80,072 kg/m? de etanol para:

tres =72 h
Qo = 352479 m3/h

Vreac = tres-Qo = 25378.488m 3

Tiempo de residencia

caudal de granos de maiz (glucosa y
almidon, solidos) + enzimas + levadura

Volumen de reactor obtenido

Alcanzando asi, la produccién de etanol deseada y un rendimiento del almidon
ingresados de 0,744, como se muestra a continuacion.

+ — + Ss

Qo-Ets

etanolhora =

RendAlmidon =1 - 2— =0.744
0

= 28223.796

kg etanol/h

Este se procedimiento se repitio para el caso de reactores en serie, con la condicion

de que las concentraciones a la salida del reactor previo son las entradas del siguiente.

4.10.2. Parte II: Balance de energia

Para el célculo de los calores generados se emplearon las ecuaciones presentadas

a continuacion. Siendo: gH= -81, 815 kJ/mol de levadura= -1.776 x 10° J/mol de etanol. y
Vol= 4899,3 m3, volumen de cada uno de los 4 TAC.

con la velocidad de produccion de etanol:

En primer lugar, se expresaron las velocidades globales de reaccion en cada reactor
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=347 2
REACTOR 1:  wvelocl = —=% = 6519 % 10 °
3600
REACTOR 2. veloc2 = 2% — 4910 *
3600
1111 P kg etanol/ m3-s
REACTOR 3: velogd = — =-3086= 10
3600
REACTOR 4. velocd = —222 = 149710 °
3600

Luego, el calor generado se calcul6 segun:

izl = —Ah-velocl-Vol = 5672 = 1|:|'I5 Jis
g2 = —Ah-veloc2-Vol = —4.263 10° Jrs
(23 = —Ah-veloc3-Vol = —2.685 x 100 J/s

thed = —Ah-velocd-Vol = —1.303 x 10° Jis

El calor generado es igual al calor transmitido en cada volumen de operacion, por lo
que para resolver el balance de energia deben plantearse las ecuaciones de calor
transmitido, las cuales quedaron expresadas de la siguiente manera:

iptl{Areal Tec) = p-Q-cp-(Te — To) — Ufinall-Areal {Tc — Te)

2 Areal Tec) = p-Q-cp-(Te — To) — Ufinal2- Areal {Tc — Te)
3 Areald Tc) = p-Q-cp-{Te — To) — Ufinal3-Area3-{Tc — Te)

iptd{ Aread Tc) = p-Q-cp-{Te — To) — Ufinald-Aread-{Tc — Te)

Donde, dado que el sistema es isotérmico Te=To, los primeros términos de cada
ecuacioén son iguales a cero. Mientras que el valor del coeficiente de transferencia global U
se obtuvo como se describi6 en la Seccion 4.5.

A continuacion, es posible resolver el sistema generado de la igualacion del calor
transmitido con el generado dentro del tanque. La resolucién del sistema es encontrar el
area de transferencia requerida en cada reactor para que se cumpla la igualacién de calor.
Asi, el sistema queda expresado de la siguiente forma:
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bl = —tl(Areal, Tc)
thgl = —pt2(Areal Tc)
thgd = —pt3(Aread, Tc)
hgd= —dti{Aread Tc)
Al

SOAAAAAANY

Aread

Given

bgl = —ptl

b2 = —pt2] Aread.

$g3 = —¢t3

Areal,

(Te + Tsl)}
2

(Ts2 + Ts1) |

Areal

(Ts3 + Ts2) |
; |
(Ts3 + Tsd) |

bed= —ptd

Aread.

= Find(Areal Areal Area3 Aread) =

420,505
324975
207.653
104399

{ 4563
534513
551.866
423.138
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5.1. Resumen ejecutivo

En el presente capitulo, se desarrollan los sistemas de separacion a aplicar para
obtener el etanol de acuerdo a las especificaciones de calidad establecidas por la Ley N°
26.093. Ademas, se desarrollan los procesos para la obtencion de DDGS como
subproducto.

Absorcion de

co
Co, z

Producto Final Agua

Columna Columna Columna
Concentradora Extractora Recuperadora

Vinazas Liviano Centrifuga DG
Decantadora

En primer lugar, se planted la recuperacion del etanol que es arrastrado por el CO»
que se libera durante la fermentacion. Para este caudal de diéxido de carbono, se decidié
utilizar un absorbedor con agua como solvente. La corriente de etanol y agua obtenida por
el fondo de la torre absorbedora, se mezcla con la corriente procedente de los reactores
para a continuacion ingresarla a la columna concentradora.

El proceso de purificacion continta con la operacion en una columna extractora, en
la cual se utiliza glicerol como solvente para alcanzar la concentracion de etanol requerida
(99% v/v). El glicerol se recupera en una tercer columna para reciclarlo nuevamente hacia
la columna de extraccion.

Los sdlidos remanentes de la fermentacion se obtienen por el fondo de la columna
concentradora en la corriente de vinazas pesadas. Posteriormente, se los centrifuga en una
decantadora, obteniendo los DDG, que se comercializaran como subproducto con un 31,5%
de humedad.

Glicerol recuperado

5.2. Caudales a separar

En el capitulo 4 se defini6 el empleo de 4 reactores TAC en serie con un volumen de
reaccion de 4899,3 m®y un tiempo de residencia de 60 horas, siendo el caudal necesario
de entrada 326,62 m3/h.

En la tabla 5.1, se presentan las corrientes de salida del reactor determinadas
previamente.
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Tabla 5.1. Composiciones y caudales a |3 salida del reactor.
Componente Caudal (kg/h)

Almidon 11.198,5
Agua 235.269,7
Proteina 12.171,6
Aceites 5.800,5
Glucosa 1.921,8
Etanol 28.223,5
Levadura 6.081,9
Amilasa 61,6
Acido sulfarico 0,2
Pudode | anonns
TOTAL 327.690,9

El aceite de maiz es rico en acidos grasos poliinsaturados (51% de &cido linoleico)
en menor proporcion contiene 4cidos grasos monoinsaturadas (34% de acido oleico) frente
a los saturados (15% de acido palmitico).

Tabla 5.2. Composiciones y caudal de aceite.
Tipo de aceite Caudal (kg/h)

Acido linoleico 2.958,3

Acido oleico 1.972,1

Acido palmitico 870,1

Ademas, del Capitulo 3, sabemos que con el diéxido de carbono gaseoso arrastra
etanol, que suele ser 1-2% p/p del caudal de CO- producido.

Para tomar una posicion conservadora, se define que 2% p/p de etanol es
arrastrado por caudal de dioxido de carbono producido, por lo que la corriente a tratar
se encuentra definida por los valores de la Tabla 5.3.

Tabla 5.3. Caudal arrastrado por el dioxido de carbono.
Componente Caudal (kg/h)

Etanol 539,2

Di6xido de carbono 26.961,6

e ——
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Luego, la corriente que sale del ultimo de reactor y entra efectivamente a la torre
concentradora, queda compuesta por los valores presentados en la tabla 5.4.

Tabla 5.4. Caudal y composicion que entra a la torre concentradora.
Componente  Caudal (kg/h)

Almidon 11.198,5
Agua 235.269,8
Proteina 12.171,6
Aceites 5.800,5
Glucosa 1.921,8
Etanol 27.684,3
Levadura 6.081,9
Amilasa 61,6
Acido sulfarico 0,2
TOTAL 300.190,2

5.3. Rmuperacion deLCO

<=>

Gas balloon

ﬂ Foam drain
Foam separator Gas washer

€O, condenser  Refrigeration unit

Fermentation

Stripper
Rabgﬂer

£ (optional) "; - 7Y »El
< { CO, evaporator  CO, to consumers
 Avav |
CO, compressor Activated carbon filter/driers CO, storage tank

Figura 5.1. Diagrama de la planta de recuperacion de diéxido de carbono.
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Durante la reaccion, otro de los productos formados es el gas dioxido de carbono, el cual,
como se menciond en capitulos previos, posee numerosas aplicaciones y formas de
comercializacion. Es por esto que los post-tratamientos que se lleven a cabo sobre este
subproducto dependen del empleo que se le vaya a dar.

Sin embargo, dado que a la salida del reactor arrastra parte del etanol formado,
todos los métodos coinciden en el primer paso, el lavado del gas, cominmente realizado
mediante una absorcion con agua como solvente.

5.3.1. Diseno del absorbedor

El dibxido de carbono arrastra una parte del etanol que debe ser recuperado. Luego,
la corriente de etanol y agua obtenida por el fondo de la columna absorbedora se mezcla
con la procedente del fermentador, para ingresar a continuacion a la primera columna de
destilacion (columna destiladora).

A partir de los calculos realizados en capitulos previos, se visualizan en la tabla 5.4
el caudal y las composiciones de salida del sistema de reactores a tratar en el absorbedor.

N Corriente Descripcion

Co2
= P Procedente de los reactores,
Agua CQy etanol : .
1 contiene C@e impurezas.
Agua Agua de servicio, T= 25°C.
Co2y CQ lavado, minimo contenido de
etanol Co
etanol.
Absorcion A ] )
de Co2 v ua Salida del absorbedor hacia colum
etanol Aguay etanol 1 de destilacion, contiene etanol
1 recuperado agua de lavado.

Figura 5.2. Diagrama y descripcion de corrientes del absorbedor.

Se define la presion de trabajo como la presién atmosférica, dado que la
eficiencia alcanzada es aceptable, no justificandose un incremento en el costo energético y
de produccion de modificar la presion de operacion.

A la hora de simular se analizaron las variables de proceso y su efecto en la
eficiencia de separacion (ver figura 5.3), la cual se observa desde dos puntos: por un lado
la cantidad de etanol que efectivamente se logra recuperar, y por otro, la cantidad de diéxido
de carbono que se pierde con el lavado.

Se encontr6é que la modificacion del nimero de platos altera la fraccion de etanol
recuperado, la cual aumenta, aunque no significativamente, con esa variable. En
contraparte, no afecta la fraccion de CO, que se pierde con la corriente de lavado,
sefalizada como O6Agua y etanol 16.

En cuanto al caudal de agua de lavado, es posible observar que el mismo si
modifica, con una dependencia lineal, la fraccion de gas que se pierde; mientras que el

e ——
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caudal de etanol recuperado depende exponencial e inversamente, disminuyendo la
fracciéon recuperada de etanol cuanto menor sea el caudal de agua. Asi, se debe llevar
a cabo un balance para determinar el valor de ésta variable de operacién, dado que si bien
la cantidad de etanol recuperado aumenta con el caudal de agua, un aumento
indiscriminado del mismo, acarrearia pérdidas en el subproducto diéxido de carbono.

=]
L

Mpl0

Mp 12

MNp 14

Caudal de Col que sale por
abajo (kgfh)

Caudal de etanol que sale par arriba (ke/h)
L

6000 T BDDD S000 10000

Caudal agua (Kg/h)
Figura 5.3. Variacion de las pérdidas de etanol y (02 con el caudal de agua de lavado y con el ndmero de platos en el absorbedor.

A la hora de realizar un balance se debe tener en cuenta que el caudal de agua,
como se observa en la figura 5.3. debe aumentarse significativamente para obtener una
disminucion en las pérdidas de etanol insignificante en relacién con su produccion, la cual
es mayor a 28 toneladas por hora. Esto se acentla luego de los 7000 kg/h, valor a partir
del cual el caudal de etanol que se pierde comienza a estancarse. A su vez, la mejora que
se esperaba con el aumento en el nimero de platos, tampoco fue significativa, por lo que
teniendo en cuenta que su alteracidn involucra cambios en los costos de inversion, se
decide que su incremento no se ve justificado luego de las 12 etapas. Finalmente, se decide
emplear 12 etapas con 7000 kg/h.

Cabe sefialar, que si bien el absorbedor se disefi6 en UNISIM utilizando una
columna de platos, se analizé el disefio de varios tipos de columna. Para la absorcién es
posible emplear torre de platos, empacadas, de aspersion o de burbujeo. Las empacadas
y de burbujeo, debido a su alto costo de disefio y operacién respectivamente, fueron
descartadas.

En cuanto a las columnas de lavado y las torres de platos es posible realizar una
comparacion:
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Tabla 5.5. Comparacion columnas absorbedoras.

LAVADO PLATOS

El liquido puede atomizarse en una corrien
gaseosa por medio de una botaique
dispersa al liquido en una aspersion de gol

Cada plato constituye una etapa, pues
que sobre el plato se ponen los fluidos
contacto intimo, ocurre la difusio
interfacial.

El flujo puede ser a contracorriente, 0 en
paralelo.

El nimero de pltos tedricos o etapas e
equilibrio depende de lo complicado de
separacion.

Baja caida de presion de gas.

El diametro de la torre depende de |
cantidades de liquido y gas que fluyer
través de la columna por unidad de tiemp

Costo de bombeo degilido elevado, debido
a la caida de presion por la boquilla
atomizadora. Féaciles de operar y mantener
requerimientos de energia total
relativamente bajos.

Mayor costo de instalacion

mantenimiento.

La tendencia del liquido a ser arrastrado p
el ga es considerable.

Alta eficacia de transferencia de mate
(depende de la calidad y tiempo ¢
contacto). El tiempo de contacto depenc
de la laguna liguida sobre cada plato.

En conclusién, en el disefio definitivo se emplearia unatorre spray, debido a los

Valores obtenidos

menores costos operativos y de mantenimiento.

Tabla 5.6. Dimensiones de [a torre absorbedora.

Absorbedor
Numero de platos 12
Altura de la torre (m) 7,315
Diametro de la torre (m) | 1,372
Altura entre platos (mm) | 609,6
Presion (kPa 101,3
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Tabla 5.7. Datos obtenidos de la torre de absorcion.

Salida del
Reactor

Agua Agua y Etanol ca

Etanol 539,23 . 524,6 9,6320

Composiciones | Aq 5 - 7.000 6.639,2 30,83
(kg/h)

co 26.961,56 - 11,535 26.950

Temperatura (°C) 35 25 19, 25,22

Presion (kPa) 101,3 101,3 101,3 101,3

De las tablas 5.6 y 5.7 es posible concluir una recuperacion efectiva del etanol
(97,28%), con pérdidas insignificantes del subproducto diéxido de carbono, empleando una
torre de 12 platos y con dimensiones (7.3 m de alto y 1.4 m de didmetro) coherentes a las
que se emplean en la industria.

Por otro lado, se verificd la presenciade CO2en | a corriente O0Agua
posiblemente a la solubilidad del gas en la mezcla, la cual a continuacion ingresa a la
columna concentradora, por lo que es un factor a tener en cuenta en procesos posteriores.

Si bien el diéxido de carbono, se considera un subproducto de la fermentacion, es
necesario aclarar que para poder comercializarlo, se debe someter a una serie de procesos
de purificacién y adecuacion para su venta, que no seran analizados en el presente capitulo.

5.4. Analisis preliminar de la salida del reactor

En primer lugar, se decidi6 analizar qué tratamiento darle a los sélidos, que salen
del reactor conjuntamente con el etanol, agua, etc. Es decir, si es conveniente separarlos
del resto de la corriente liquida antes del ingreso a la torre de destilacién o no.

Tabla 5.8. Caracterizacién y comparacion de sélidos presentes en la mezcla.

Parametro Levadua Otros sélidos
Tamafio de particulas a la entrada del ’
reactor 5-10' m 200250 m
Tamario de particulas a la salida del 50.300 m 100 m®@
reactor
Densidad 1100 kg/nt 1276 kg/ni

33 Este valor se toma Gnicamente a modo de precaucién, debido a la erosion de los sélidos durante
la estadia en el reactor, y cémo demostraron calculos previos, aun siendo posible su separacion en el
decantador.
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Como primera alternativa, teniendo en cuenta los diametros de particulas de la tabla
5.8, se propuso la separacion de los solidos mediante centrifugacion. Se consideré que esta
operacién seria mas eficiente que realizar una filtracién, ya que las fuerzas centrifugas son
muchos mayores a las gravitacionales (esta relacién puede tener un valor de hasta 10.000),
por lo que se obtendria una mejor separacion entre ambas fases. Para manejar caudales
altos, seria conveniente utilizarunac ent r 2 f uga de t o r. kedintecl uso
de este tipo de equipos, se obtiene una torta de sélidos con un 28-35 %p/p de humedad
para lodos digeridos [5.3]. Por lo tanto, la primer desventaja que presenta esta operacion
es que se registrarian pérdidas de etanol y deberia agregarse una operacion adicional
para recuperarlo.

Por otro lado, se realiz6 un balance de masa en este equipo. Para el mismo se
consider6 una humedad promedio de 31,5% y como solidos se consideraron las
proteinas, el almidén remanente y la levadura floculada. Ademas, se consider6 que
todos los sélidos eran solubles para facilitar los calculos.

Figura 5.4. Balance de masa en centrifuga tipo decantadora.

Como se observa en el balance de masa realizado, al separar los solidos por
centrifugacion, se logra reducir un 13% el caudal de ingreso a la primer torre de
destilacion. Cabe aclarar, que como maximo podria reducirse un 13%, ya que de tenerse
en cuenta la presencia de los solidos solubles y la eficiencia en la separacion, este
porcentaje seria menor aun.

Tabla 5.9. Ventaja de las dos variantes posibles de ingreso luego del reactor: previo ingreso a centrifuga o directo a columna
concentradora.

Centrifuga Columna

Disminuye el costo de bombeo a la column Disminuye la pérdida de etanol.

Disminuye la cantidad y/o tamafio de

Disminuye el tamafio de la columna. . :
centrifugas requerids.

El proceso convencional empleado en la industria consiste en el ingreso directo a la
columna concentradora luego del reactor. En la Tabla 5.9 se presentan las ventajas de cada
alternativa, a través de la cual se decide ingresar la corriente del reactor directamente
en la primer torre de destilacién, debido tanto al significativo aumento en los costos de
inversion en los equipos centrifugos (el caudal de ingreso a las centrifugas es casi 10 veces
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mayor si el ingreso es directo del reactor), como a que analizando el contenido de sdélidos,
el mismo no resulta no ser alto (s6lo es de un 8,4%), lo que no incrementard en forma
considerable los costos de bombeo.

5.5. Obtencién del etanol

5.5.1. Métodos de separacion

Como se analizé en capitulos previos existen numerosas formas de efectuar la
separacion etanol - agua. Dado que el sistema homogéneo que forman estas dos
sustancias posee un azeo6tropo de minima (95,6%p/p, 78.15°C a 1 atm), la maxima
concentracién de etanol que es posible alcanzar por métodos tradicionales esta limitada.

Asi, la separaciébn puede dividirse en dos etapas: la concentracién y la
deshidratacion. En la primera se desea obtener una mezcla concentrada de etanol en agua
con una composicién cercana a la del aze6tropo y en la segunda eliminar los restos de agua
de la corriente obtenida en la etapa anterior.

En capitulos previos se definio la utilizacion de una columna de destilacién para la
primer etapa y una de destilacién extractiva para la segunda, empleando glicerol como
solvente extractor. En el presente capitulo se desea definir el tipo de equipos a emplear,
sus dimensiones y valores de eficiencia correspondientes a cada etapa.

5.5.2. Arreglo convencional de destiladores

Como se puede observar en la Figura 5.5, la separacion de etanol - agua queda
definida mediante el empleo de varios equipos. Asi, en resumen se requiere de una columna
de destilacién, una de destilacion extractiva, debido a la presencia del aze6tropo, y una de
recuperacion, para la regeneracion del solvente extractor.

|
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3

Salid . g — b , 4
del ac2 ua
-3 i
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Entrada ala Etanol
reactol

columna -
WIX-101  concetradora yAgua Frod‘uclu g?u '
ina ickrol
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|
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Figura 5.5. Diagrama del arreglo convencional de destiladores.
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Corriente Descripcion

Salida del Salida del ultimo reactor de

Columna concentradora

? ua reactor sistema.
?t nol Qe
— Salida del absorbedor, contier
Salida - Etanol Aguay etanol 1 etanol recuperado agua d
del Enltradaala K guay lavado P 9
reactor columna ua :
MIX-101 concetradora g
q—
Entr .
o gk Corriente resultante de I
Qrf GOIMITIE: mezcla de las anteriores
= concentradora '
Vinazas
Columna
concentradora Cabeza de la columni

Etanol y agua
yag concentrada en etanol.

Fondo de la columna, pose

Vinazas -
sélidos y agua, entre otros.

Figura 5.6. Diagrama de [a columna concentradora.

Para disefiar la columna concentradora, en primer lugar se analiz6 como varia la
relacion de reflujo con el aumento del numero de platos (Figura 5.7).

Se fijé el valor de recuperacion de caudal de etanol en 28.208,9 kg/h, pero la
pureza obtenida del mismo por el tope de la columna varia tanto con la relacion de reflujo
como con el disefio de la torre. En la figura 5.7 es posible observar que para obtener un
aumento de la composicion de etanol por el tope en una columna con un Np determinado
debe aumentarse el reflujo. A su vez, se requiere un aumento en el nimero de platos para
gue a una dada relacion de reflujo la pureza del etanol obtenido aumente; sin embargo
alcanzado cierto valor se verifica que la incidencia de esta variable deja de ser significativa.
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Figura 5.7. Variacion de la relacion de reflujo con el nimero de platos en la columna destiladora, con una recuperacion en fracciones
madsicas de 0,85,0,9y 0,93 de etanol en la corriente “Etanol y Agua” y con Ia entrada de alimentacidn en el plato Gptimo.
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Figura 5.8. Variacion de la fraccién mésica de etanol en la corriente “Etanol y Agua” con el niimero de platos en la columna
destiladora, con relacion de reflujo de 2,5; 3,5y 4,5, con la entrada de alimentacion en el plato ptimo.

Una relacion de reflujo alta trae mayores costos de operacion debido a un
incremento de los costos de bombeo y un mayor consumo energético tanto en el reboiler
como en el condensador. En contraparte, una baja relacion de reflujo requiere mayor
namero de platos para lograr la separacién, es decir, columnas mas altas, lo que se refleja
en un aumento de los costos de inversion.

Cabe aclarar que el disefio de la columna concentradora posee un gran impacto en
el disefio de la columna extractora, ya que cuanto mayor sea la fraccion masica de etanol
obtenida a |l a salida de |l a primera, en |l a corrie
platos requeridos en la columna extractora y el caudal de glicerol requerido para la
extraccion.

Finalmente, se decide utilizar unatorre de 24 platos con unarelacién de reflujo
de 2,5, combinacion que permite alcanzar una fraccion masica de etanol de 0,9201 en la
cabeza de la columna concentradora.

Luego, se definié que se va utilizar placas de tipo Nutter de valvula fija ya que son
las méas adecuadas para manejar corrientes que contienen sélidos que exhiben una eficacia
relativamente buena (aproximadamente 48%).

Tabla 5.10. Dimensiones de la columna concentradora.

Columna concentradora

Numero de platos 24
Relacbn de reflujo 25
Plato de alimentacién 11
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Altura de la torre 14,63 m
Diametro de la torre 4,42 m
Altura entre platos 609,6 mm

Calor de reboiler 1,774.16kJ/n

Calor de condensador 1,069.16 kJ/h

Presion 101,3 kPa

Tabla 5.11. Datos obtenidos de la columna concentradora.

. Entrada a la
Salida del .
Agua y Etanol columna Vinazas
reactor
concentradora
Etanol 524.6 27.684,3 28.208,9 0,0231 28.208,9
Agua 6.639,2 235.269,8 241.908,9 239.480,8 2.428,1
PlotE s 11,5 ; 11,535 - 11,5
carbono
Acido - 0,2 0,2 0,2 -
sulfarico
AERD - 2.958,3 2.958,3 2.958,3 -
Linoleico
Composicién|  Acido ) 1.972,2 1.972.2 1.972.2 -
(kg/h) Oleico e e e
ACLD - 870,1 870,1 870,1 -
Palmitico
Glucosa - 1.921,8 1.921,8 1.921,8 -
Almidén - 11.198,5 11.198,5 11.198,5 -
Proteinas - 12.171,6 12.171,6 12.171,6 -
Levadura - 6.081,9 6.081,9 6.081,9 -
Amilasa - 61,6 61,6 61,6 -
Temperatura (°C) 25,2 35 34,59 100,1 66,02
Presion (kPa) 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3

Tal como se observa en la tabla anterior, existe una pequefa cantidad de diéxido
de carbono presente en la corriente de salida (menor al al 0.04 %p/p). Repasando lo visto
en la Figura 5.3., la presencia del gas en la entrada a la columna concentradora se debe a

e ——
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no haber podido separarlo con una eficiencia completa en el lavado. Ademas, el aumento
de la cantidad de dioxido con el incremento del caudal de agua permite suponer que su
presencia en la corriente de salida se debe a la solubilidad del gas en agua. Si la
concentracion de diéxido fuera considerable, se recomienda el agregado de una corriente
de venteo en el condensador para su eliminacion. Sin embargo, en la simulacién realizada,
el caudal de diéxido de carbono se desprecia (directamente se ingresa en UNISIM una
corriente libre de CO: a la primer columna).

Cabe aclarar que el almidén, las proteinas, la levadura y las amilasas no pudieron
ser simulados, pero estos cuatros componentes van a salir por el fondo de la columna por
gravedad.

Columna extractora y recuperadora

Qc3

ua
Etanol Qc?
A Proaet .
roducto
have Final By .
licerol -
ua Columnad
Columna Gliceral recuperadora -
puro
extractora o
’ i Glicerol
arol Glicerol |
i recupergdo
?e“ccueggiado MiX-100 ~ fecupera 2
Q

B

RCY-1

Figura 5.9. Diagrama de la columna extractora y recuperadora.

Donde:

- AEtanol y Aguaodo es |l a corriente p
compuesta de etanol y agua.

- AGlicerold es la corriente de ent
procedente del i Gl i c edlumha recuperadpeaey &
AGlicerol pur oo.

- AProducto final o es |l a corriente

posee una fraccion volumétrica de etanol de 0,99.

rocedent

rada de
doo de

de <cabe:

- AAgua y Glicerol o es |l a corriente de fondo

es la que ingresa a la columna recuperadora.

- AAgua y Glicerol 10 es |l a corriente de fo
luego es la que ingresa a la columna recuperadora a una presion de 38 kPa.

- AAguao es |l a corriente de tope de | a col ur

- AGIlI i eeruplerradod es |l a corriente de fondo d

- AGIlicerol puroodo es una corriente de glicer

- AGlicerol recuperado 10 Il a corriente resu
recuperadoo y fAGlIicerol pur oo:
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- AGlI i cereorladroec2uop es | a corriente del glicer
de 101,3 kPa.
Como par 8metro de operaci-n se fij:- un contenido

final o de 99 %v/ v.

Ademas, el producto como norma de calidad debe cumplir con un maximo de 2 %p/p
de alcholes superiores, aquellos cuya estructura es de 3 a 5 carbones, descripcion en la
cual enmarca el glicerol. También, se debe cumplir con un maximo 0,6% v/v de agua.

=t (8]
[=0] P Pk

[
[=3]

Relacidan de reflujo

A iy 600 - o onn 1000

Caudal de la corriente "Glicercl” (kmaol/h)
—a— Np=16 Np=14 Np=12

Figura 5.10. Variacion del caudal en la corriente “Glicerol” con relacion de reflujo con distintos nimero de platos y con la entrada
de alimentacidn en el plato optimo en la columna extractora.

Como se observa en la figura 5.10. el minimo de platos que se puede utilizar para
poder llegar a cumplir los criterios especificados anteriormente es de 12, a partir de este
valor el caudal de glicerol necesario aumenta significativamente. Cabe aclarar que dado
que el caudal de glicerol va ser recuperado, este debe comprarse una vez. Por lo que, la
influencia de esta variable va a estar representada principalmente en el aumento de los
costos de bombeo con el aumento del caudal.

Finalmente, se decide el empleo de una columna de 14 platos con un caudal de
700 kmol/h, la cual representa un leve aumento de los costos de inversién comparada con
Np=12, pero cuyo caudal de glicerol a bombear serd ampliamente menor con una baja
relacion de reflujo.
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Tabla 5.12. Dimensiones de la columna extractora.

Columna extractora

Numero de platos 14
Relacion de reflujo 15
PlatodS Ay 3aNBaz2z RS 7
tfl G2 RS Ay3aINBs3 2
Altura de la torre 85m
Diametro de la torre 3,05m
Altura entre platos 609,6 mm

Calor de reboiler

6,346.10kJ/h

Calor de condensador

5,386.10kJ/h

Presion

101,3 kPa

Tabla 5.13. Datos obtenidos de la columna extractiva.

Etanol y agua Glicerol

Producto final

; FACULTAD DE
INGENIERIA

Agua y glicerol

Etanol 28.208,9 - 28.208,0 0,89

Agua 2.428,1 126,1 213,4 2.343,4
Composicion
(kg/h) Glicerol - 63.821,8 0,0015 63.821,8
Diéxido de 115 ) 11,535 i
carbono
Temperatura (°C) 66,02 239,9 64,99 185
Presion (kPa) 101,3 101,3 101,3 101,3

En la columna de recuperacioén la restriccion principal es la pureza del solvente

obtenido por

|l os fondos,

e s

dec

r en

legurac or r i ent ¢

gue se encuentra libre de agua y que puede ser recirculado a la columna extractiva sin
afectar la pureza del etanol alli obtenido.

Un factor importante a tener en cuenta es que el glicerol se descompone a 250°C,
por lo que debe verificarse que en ningan punto del proceso se supere esta temperatura.
Para ello se hallé que la méxima presion de operacion permitida es aproximadamente 38

k Pa, con a

cual |

a salida

de |

de 240°C, luego, se toma un margen de seguridad de 10°C.

a

corri

ente NAGI i ce
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"Aoua” (kesh)

Caudal masico de Glicerol enla corriente

0,25 0,35 045 0,55 0,65 0,75 0,85 095 1,05
Relacion de Reflujo
—a—MNp=3 —a—MNp=24
Figura 5.11. Variacién la relacién de reflujo con el caudal mésico del glicerol en la corriente “Agua” con 3 y 4 platos para la
columna recuperadora.

Uno de los objetivos planteados en esta etapa es alcanzar la maxima recuperacion
posible de glicerol, para lo que se debe reducir la composicién del solvente en la corriente
6Aguad6é. En |l a figura 5.11. se presenta |l a variaci
de reflujo y del nUmero de platos. Seleccionando una relacién de reflujo de 0,27, para la
cual el caudal de pérdida de glicerol es de 0,5 kg/hl. Ya que a mayor relaciéon de reflujo el
caudal masico de glicerol disminuye en muy poca proporcion. Para tener la menor pérdida
de energia posible se elige 0,5 de relacion de reflujo. Cabe destacar que el minimo de platos
gue se puede utilizar para realizar esta separacion es 3, es por eso que se elige esta
cantidad de platos ya que los costos fijos son los menores.

Tabla 5.14. Dimensiones de a columna recuperadora.
Colimna recuperadora

Numero de platos 3
Relacién de reflujo 0,27
Plato de alimentacion 2
Altura de la torre 1.8m
Diametro de la torre 1,4m
Altura entre platos 609,6 mm
Calor de reboiler 1,62.10KJ/h
Calor de condensador | 6,6.10KJ/h
Presion (kPa) 38 kPa
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Tabla 5.15. Datos obtenidos de la columna recuperadora.

. Glicerol : Glicerol
Aguay Aguay Glicerol Glicerol
: : Agua recuperado recuperado
Glicerol Glicerol 1 recuperado 1 puro 5
Etanol 0,89 0,89 0,89 0,0005 0,0005 - 0,0005
Cor(‘:(‘;j’ﬁ)idon Agua | 23434 2.3434 | 22173 | 1261 126,1 - 126,1
Glicerol | 63.821,8 63.821,8 0,50 63.821,3 | 63.821,8 0,5 63.821,8
Temperatura (°C) 185 172,8 74,6 239,8 239,8 25 239,9
Presion (kPa) 101,3 38 38 38 38 101,3 101,3

5.5.3. Arreglo convencional con reciclo de la corriente “Agua” a la columna
extractora

En este arreglo convencional se le agrega un reciclo de agua el cual se va a
recircular a la columna extractora, donde las columnas tienen la misma dimension que en
el arreglo convencional. El absorbedor como también la columna concentradora no van
a tener cambio como asi sus corrientes correspondientes.

RCY-2 J
gual
Agu -
Etanol Qc2 Aglray —
— Glicerd! 1_1 oz
Kgua 1 Product gua

— -
Glicerol Aduay QR
I T |
Qr3

Columna -
recuperadora Glicerol
Columna recuperado
extractora

P-100

Glicerol |

R icerol

Glicerol

MI.100 TECUPETa raecuperzdu
2 -

aA

®

RCY-1
Figura 5.12. Diagrama de la columna extractora y recuperadora en el arreglo convencional con reciclo de [a corriente
“Agua”a la columna extractora.

Enlacolumnae xt ractora, | a corriente AAguaodo entra
de |l a corriente AGlicerolo y la relaci-n de r e
convencional, es decir que se decide wutumal i zar 70

relacion de reflujo de 1,5.
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Para la columna recuperadora se mantuvo el nimero de platos como en el arreglo
convencional, y se eligié una relacion de reflujo en la cual se fij6 para que a la salida en la
corriente de AAguad el ¢ awubkalarrafle cogvenciang.r ol sea de
La diferencia que se puede notar comparando |
arreglo con el arreglo convencional es que se se obtiene una cantidad mayor de etanol, ya
que en este arreglo se obtiene 28.208,88 kg/h y en el arreglo convencional se obtiene
28.208 kg/h. Pero en la columna recuperadora el aumento de caudal hace que aumenten 2
6rdenes de magnitud en el calor de reboiler y 3 orden de magnitud en el condensador, ya
que el caudal de | a ¢ o meniaelostérdenes degnuagnitug. Qgel i cer ol 0
aumente el caudal de la corriente de entrada a la torre de recuperadora implica que se
necesite una columna de mayores dimensiones, aumentando asi el costo total. Ademas se
necesita aumentar | a praé&sil ongde lmptocri entre Gag

5.6. Produccion de DDG

5.6.1. Floculacion de levaduras

Segun Verstrepen [5.7], en la industria se tiene una floculacion de levaduras de
entre 40-90 % hacia el final de la fermentacién. Por lo que, si se comprueba la presencia
de este fendmeno, el tamafio de particula a separar no seria el original, presentado en la
Tabla 5.8, sino que aumentaria durante el proceso y por lo tanto, parte de la levadura estaria
presente en la corriente de sélidos.

Xue [5.9], analiza la fermentacién de etanol continua con la levadura autofloculante
SPSCO01 y su distribucion de flujo metabdlico controlando sus tamafios promedio a 100, 200
y 300 ‘ m. Entre los fl6culos de levadura con diferentes tamafios, el grupo con un tamafio
promedio de 300 ‘ m exhibié la mayor produccién de etanol y la tasa de absorcién de
glucosa.

Debido a las grandes ventajas que presenta esta alternativa se analiz6 la posible
floculacién de la levadura empleada en el presente proyecto. Segun Soares [6.8], entre las
variables que afectan la floculacion de cualquier especie de levadura se encuentran la
agitacion, el pH y la temperatura. En el caso de la agitacion, destaca que la agitacion
mecanica permite aumentar la energia cinética de células generando contacto entre las
células y una posterior formacién de enlaces de floculacion. Siendo el rango de pH 6ptimo
para la floculacién entre 3 y 5, rango que coincide con el de trabajo. Por ultimo, la
temperatura también se encontraria en un valor cercano al rango 6ptimo, dado que segun
encontr6 que el tamafio del fléculo y la tasa de estabilizacion aument6 cuando la
temperatura media fue de 3 a 15°C mientras que la dispersion completa de floculos se logré
a 30°C.

En consecuencia, se supondra la aglomeracion de la levadura formando fléculos,
cuyo diametro de particula es mayor al presentado en la entrada del reactor, y que éste
factor, sumado a la retencion de levadura entre los sélidos permitiria la separacién de una
parte en las centrifugas decantadoras. Asi, teniendo en cuenta el rango brindado por
Verstrepen [5.7], se tomard como valor de floculaciéon intermedia, 65%.
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5.6.2. Caracteristicas de la produccion de DDG

El pretratamiento del maiz determina el subproducto que se obtendra a partir de los
sélidos. En el caso de la molienda en hiumedo, el residuo contiene 20% de proteina y un
porcentaje mucho mas bajo de grasa y aceite, siendo éste un producto de baja calidad
comparado con los DDGS obtenidos de un proceso con molienda en seco.

En el presente proyecto, se selecciond la molienda en seco, por lo que al final de la
separacion de sélidos se busca obtener DDGS, los cuales deben cumplir con una
especificacion comercial de 26-30% de proteina cruda, aunque en los procesos mas
eficientes puede contener de 30-32% de proteina y 5-10% en grasas y vitamina B
proveniente de la propagacion de la levadura en la fermentacion, lo que le infiere un
alto valor comercial.

Para la obtencién del producto final deben juntarse dos corrientes de proceso,
previamente tratadas. En primer lugar, la corriente de pesados que surge del tratamiento
de las vinazas (DDG) y la corriente de solidos solubles que resulta del tratamiento de la
fase liviana de las vinazas (DDS). Es decir que, la mezcla de ambas corrientes contiene la
totalidad del material sélido que compone la corriente de vinazas.

Los DDG contienen fundamentalmente residuos no fermentados de los granos
originales, mientras que los DDS contienen levaduras, nutrientes solubles, aceites y las
particulas de granos mas finas. De esta Ultima corriente, se conoce también que el
porcentaje de material soluble que contiene es sélo de un 5%, y se puede suministrar al
ganado como sustituto del agua.

Mediante el tratamiento de estas corrientes, para obtener el producto DDGS se
debe llevar a cabo la eliminacién del contenido de agua de hasta un 10-12 % de humedad,
que es el contenido de humedad requerido para poder vender los sélidos remanentes como
subproducto. Usualmente, los DDGS se comercializan con ese contenido de humedad, de
forma tal de ahorrar en los costos de transporte para su comercializacion.

Para la obtencion de DDGS, dos puntos clave a analizar son la cantidad de
levaduras y aditivos utilizados, y las condiciones de calor, tiempo y temperatura aplicados.
En cualquier caso es la aplicacion de calor (forma, tiempo y cantidad), lo que mas influye
en el valor proteico y energético de los DDGS.

En conclusion, el calor aplicado durante los procesos de fermentacion, destilacion y
secado reducen la solubilidad de la proteina y aumentan su indegradabilidad. Por lo que,
dado que las temperaturas y tiempos de operacion tanto del reactor como de destilador se
encuentran fijos, es en las etapas de secado y evaporacion dénde se pueden modificar y,
por lo tanto, intentar reducir al maximo posible los tiempos y por sobre todo la temperatura
de operacion, surgiendo la recomendacion de la operacién en vacio, para no someter
energéticamente ain mas a los DDGS.

5.6.3. Obtencion de DDG

Tras someterse a la etapa de separacion de componentes en la columna de
destilacién, por la corriente del fondo de la torre, se obtiene la denominada corriente de
vinazas, compuesta por agua, jugo pesado de la fermentacion y los restos insolubles del
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maiz utilizado en el proceso para la obtencion del bioetanol. La composicion detallada de

la corriente de vinazas se encuentra en la tabla 5.16.
Tabla 5.16. Composicion de [a corriente de salida de a columna (vinazas pesadas) hacia la centrifuga decantadora.

Componente Ceklze
- (kg/h)
Etanol 0,023
Agua 239.480,8
Dioxido de )
carbono
Acido sulfarico 0,2

Acido linoleico 2.958,3

Acido oleico 1.972,2
Acido palmitico 870,1
Glucosa 1.921,8
Almidén 11.198,5
Proteinas 12.171,6
Levadura 6.081,9
Amilasa 61,6
Total 276.717,0

En tabla 5.17, se muestra la informacion disponible del caudal de suspension a

tratar.

Tabla 5.17. Propiedades de las vinazas pesadas.
Informacién del caudal que ingresa a la centrifuga

Caudal 276.717,0 kg/h
Densidad de la fase liquide 958 kg/n¥
Densidad de los solidos 1276 kg/n?
Densidad de levadura 1100 kg/n?
Viscosidad del liquidd 281,9-1¢ Pa-s
Concentracion de sélidos | 0.01 kg sélidos/kg de mezcl
Temperatura 100,rC

34 Como propiedades de la fase liquida, se @ersron las del agua pura a 190 (temperatura de
salida de la torre concentradora), dado que no se contaba con datos de viscosidad de la vinaza pesada.
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La primer etapa del tratamiento de la corriente de vinaza consiste en separar el
sélido insoluble que arrastra la corriente del resto de componentes, con el menor contenido
de humedad posible, para obtener la corriente de pesados denominada DDG.

Para llevar a cabo esta operacion, se decide utilizar una centrifuga decantadora
i d e ¢ a ndomsidavando la alta eficiencia de separacion que brinda, debido a que como
se explico previamente, utiliza fuerzas centrifugas que exceden notablemente a las fuerzas
gravitatorias y a su amplio empleo en la industria.

La centrifuga decantadora consiste en un recipiente solido con un transportador de
tornillo o espiral. Tanto el recipiente como el transportador giran a alta velocidad, aunque
existe una diferencia de velocidad entre los dos, que es responsable de transportar el
sedimento a lo largo de la maquina desde el cilindro hasta el extremo de descarga conica.
El recipiente suele ser de forma conica o combina secciones coénicas y cilindricas. El lodo
se introduce en el acelerador de alimentacién a través de una tuberia ubicada proxima al
eje de la maquina. La alimentacién es acelerada previamente a través del contacto con las
superficies rotativas a determinada velocidad angular, descargando por gravedad los
sé6lidos por uno de los extremos del equipo y la fase liquida se mueve a través de un canal
helicoidal desde donde se descarga.

Como se menciond, se conoce que mediante el uso de este tipo de equipos, se
obtiene unatortade sélidos con un 28-35%p/p de humedad paralodos digeridos [5.3].

Para evitar la corrosién y problemas asociados a la misma, el material de
construccién suele ser acero inoxidable. Por otro lado, el uso de este material presenta
como ventaja que evita problemas de desalineacion y ensamblaje, que requieren especial
atencion al tratarse de un equipo con altas velocidades de rotacion.

L

5 ni—— T
\xi L:V,-v. T

Figura 5.13. Secciones de interés en equipo centrifugo de tornillo.

Q

Figura 5.14. Esquema de centrifuga decantadora.
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