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Resumen Ejecutivo

Reservas mundiales de petréleo, gas natural y carbdén se acabaran en 41, 64 y 167 afios
respectivamente. Frente a esta problematica, el proyecto se enmarca en la buisqueda de una solucidn
sustentable que permita producir butanol, etanol y acetona, aprovechando como materia prima las mas
de 5.000 hectdreas de remolacha sin uso que dejé el cierre de la planta IANSA en Linares.

El objetivo general de este proyecto es disefiar el proceso productivo de biocombustibles a partir
de remolacha y evaluarlo bajo los tres ejes de la sustentabilidad (econdmico, ambiental y social). En
particular, los objetivos especificos para este informe son presentar la organizacidon de la empresa,
describir en detalle el proceso productivo, realizar los balances de masa y dimensionar los equipos
necesarios para producir el biobutanol.

A partir del caso base de 651.396 toneladas de remolacha anuales disponibles, se tiene la
produccion de 37 metros cubicos de etanol y 87 m3 de butanol por ciclo batch. El proceso se divide en
tres etapas principales: pretratamiento de remolacha, fermentaciéon de azucares y purificacion de
productos. Los equipos destacados de cada etapa son: reactor de hidrdlisis enzimatica, reactor de
fermentacion y pervaporador de triple efecto, cuyas dimensiones son:

Equipo Parametro Dimensién

Reactor enzimatico Volumen 3.819 [m3]
Reactor de fermentacion Volumen 5.000 [m3]
Pervaporador Area de membrana 742 [m?]

En relacidon con los objetivos propuestos, se logra presentar el proyecto de produccién de
biobutanol y su organizacion. De igual manera, se plantea el diagrama del proceso realizado en el
programa AutoCAD®, que se corrigid respecto de la entrega anterior al cambiar la etapa de decantacién
por la pervaporacion. Finalmente, se tiene para el balance de masa del sistema una pérdida del 0,71%,
asociada a la omisién de la produccion de lactato en la fermentacion. Respecto del dimensionamiento
de los equipos, aquellos que pueden diferir de lo requerido en la realidad pueden ser las torres de
destilacidn, principalmente a causa de que se utiliza el método de McCabe — Thiele para la determinaciéon
de platos.
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1. Introduccion

1.1 Contexto y justificacién del proyecto

El biobutanol y bioetanol son biocombustibles que pueden obtenerse de diversas materias
primas orgdnicas como maiz, remolacha, entre otras. En particular, se pueden producir ambos en un
mismo proceso mediante Fermentacidn ABE?, que también produce Acetona.

Estos dos biocombustibles son carbono neutral, es decir, el CO; emitido en su combustion es
aquel que la biomasa absorbid para su crecimiento; a diferencia de los combustibles fésiles, cuyo
carbono proviene del subsuelo y tarda miles de afios en reabsorberse [1]. Cabe destacar que el
biobutanol es de particular interés, debido a que puede mezclarse en mayor proporcién con la gasolina
[2] en comparacion a los otros biocombustibles. En Chile, el uso de biocombustibles recae principalmente
en la generacion de energia eléctrica a partir de biogas, cuya oferta aumenté en 2,1% el aio 2016 [3].

La Fermentacion ABE requiere de glucosa para producir butanol, etanol y acetona. Esta se puede
obtener a partir de la remolacha, planta que se cultiva en grandes cantidades en la Region del Maule. El
26 de julio del 2018 se anunci6 el cierre de la Planta Linares IANSA[4] y como consecuencia cerca de 4
mil trabajadores se veran afectados y alrededor de 5 mil hectareas de remolacha quedaran sin destino
al no ser procesadas en azucar[5]. En este contexto, se observa la posibilidad de ser pioneros en el pais
en la produccién de biobutanol y bioetanol, y de promover el empleo en la region.

1.2 Objetivos
El objetivo general de este proyecto es el disefio del proceso productivo de biocombustibles a
partir de remolacha, acompafiado de una evaluacién econémica, ambiental y social.

Los objetivos especificos para este informe son: presentar el proyecto, incluyendo misién y
visién de la organizacidn; describir el proceso, junto con su caso base y limite de bateria, diagrama de
flujos de AutoCAD®, balance de masa del proceso y el dimensionamiento de los equipos.

1.3 Presentacion de la organizacién

Este proyecto se desarrolla bajo el concepto de biorrefineria?, y asi ser un proceso rentable y
sustentable. En este sentido, abarcara los principales ejes de la sustentabilidad: otorgando trabajo a
personas afectadas por el cierre de IANSA Linares, produciendo un producto con potencial rentabilidad
[6] y disminuyendo la emisién de gases de efecto invernadero en la refinacidén del combustible, en
comparacion a los hidrocarburos [7]. La planta de produccidn estara ubicada en las antiguas instalaciones
de IANSA, en las afueras de la ciudad de Linares.

Se venderd los biocombustibles a través de una alianza con Copec S.A., ya que posee el 58% del
mercado de combustibles a nivel pais y ha declarado un compromiso con sus emisiones, vendiendo
bonos de carbono de diversas plantas sustentables de generacion de energia, entre ellas una de
biomasa[8][9].

1.3.1 Mision

Somos una empresa energética en alianza con Copec S.A., que contribuye a un mundo mas
sostenible a través de la produccién de biocombustibles. Nos caracterizamos por ser innovadores, al ser
la primera planta en Chile; sustentables, al producir combustible con menor emisién de gases
contaminantes; y eficientes, al reducir los costos energéticos y de materia prima.

! Fermentacion llevada a cabo por bacterias de tipo Clostridium, siendo productos la acetona, butanol y etanol.
2 Instalaciones que de un modo sostenible transforman biomasa en un amplio espectro de productos energéticos,
alimentos, piensos, fertilizantes y bioproductos.



1.3.2 Visién
Ser lider en Chile y Latinoamérica del suministro de biocombustibles de primera generacién, e
incentivar el desarrollo de tecnologias para aumentar su produccidn a partir de biomasa.

2. Desarrollo

2.1 Caso Base
La capacidad productiva del proceso se estima segun la materia prima disponible. Segun esto, el
caso base se determina bajo los siguientes supuestos:

e La materia prima (remolacha) proviene exclusivamente de las 5.714 hectareas que quedan sin
destino productivo tras el cierre de la Planta IANSA Linares [5].

e lacapacidad productiva en Chile es de 114 toneladas de remolacha por hectarea cosechada [5].

e Lacosecha de remolacha es anual [10].

De este modo, el maximo de procesamiento anual queda determinado por 651.396 toneladas
de remolacha. La cantidad de remolacha a tratar por batch (2.998 [ton]) se determind en base al
requerimiento de glucosa del equipo de fermentacion. Asi, para procesar el caso base se requiere de 218
ciclos batch por afio.

Finalmente, la produccion es de 8150,82[m3] de etanol y 8.850,62[m?] de butanol a partir de
651,396 [ton] de remolacha, logrando reemplazar un 2,2 % de la gasolina consumida en Chile por mezcla
alcohol-gasolina (ver Anexo 8.2).

2.2 Limite de bateria

Materias primas e insumos: La remolacha es despachada por los agricultores y entra entera y
limpia al proceso [11]. Las enzimas entran en polvo [12]. El acido acético y butirico ingresan puros en
estado liquido [13]. Por ultimo, las bacterias y su sustrato entran en mezcla acuosa.

Subproductos: El agua residual del proceso se derivard a una empresa externa para su
tratamiento, cuyas instalaciones seran aledanas a la plata de biocombustibles, y posteriormente sera
distribuida a agricultores socios de la empresa a través de un sistema de canales de regadio. El CO; sera
vendido a empresas de alimentos [14].Los residuos de pulpa seran vendidos para generar alimento para
animales, y en el caso de que la demanda sea inferior a la produccidn, el excedente serd donado a una
planta de biogds que serd implementada por la Municipalidad de Talca [15][16].

Productos: La acetona sera vendida a la industria quimica en bidones. El butanol y etanol se
almacenaran en estanques determinados, cargdndose en camiones condicionados de la empresa COPEC
para su transporte a los clientes.

Esta seccidn se esquematiza de manera resumida en el Anexo 8.3.

3. Descripcion del proceso

El diagrama del proceso completo se muestra en la llustracién 2llustracién 1. La primera fase del
proceso es el pretratamiento de la remolacha. Mediante rodillos de conminucién HPGR? y adicién de
agua se transforma la remolacha en una suspensién sélido-liquido con particulas del orden de 8 [mm] de
didmetro [17]. Esta mezcla se lleva al reactor de hidrélisis enzimatica (mediante la accidn de la enzima

3 High Pressure Grinding Rolls: Rodillos de molienda de alta presion.
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llustracion 1: Diagrama de flujos compacto del proceso.



invertasa?), con el objetivo de producir glucosa a partir de la sacarosa. Cabe mencionar que queda una
fraccidn de sacarosa sin hidrolizar. Posteriormente, los liquidos hidrolizados son separados del material
sélido por medio de un filtro.

Paralelamente, se realiza el crecimiento de microorganismos Clostridium acetobutylicum® con la
adicion de glucosa como sustrato, para obtener 50 [kg] de bacterias. Esta mezcla rica en glucosa y
bacterias entra al fermentador, donde también se agregan reactivos como 4cido acético y acido butirico,
para aumentar las concentraciones finales de los productos y atenuar la inhibicion de bacterias por
butanol [18]. La salida del reactor es una mezcla de acetona, butanol, etanol, agua, sacarosa, restos de
materia organica provenientes de las bacterias y de pulpa de remolacha.

Sigue la fase de purificacién de los productos. Primero la mezcla liquida pasa por un tamizado,
donde se separan la pulpa de remolacha remanente y los restos de bacterias provenientes del
fermentador. Luego pasa por un proceso de pervaporacion, que tiene dos flujos de salida: uno de vapor
de agua, y otro de ABE liquido concentrado. El vapor de agua pasa por un condensador, saliendo del
proceso como agua liquida. Por otro lado, el ABE es llevado a una primera torre de destilacion para
separar la acetona de la mezcla, cuya cola ingresa a una segunda torre, que separa el etanol del butanol.

4. Balances de masa

La llustracion 2jError! No se encuentra el origen de la referencia. muestra el balance de masa
global del proceso. El detalle del balance de cada operacidén unitaria se presenta en la seccién 0 de
Anexos. Las composiciones de los flujos de salida de los reactores se definen en base a sus simulaciones,
ver el Anexo 8.9 para el reactor de hidrdlisis, Anexo 8.11 para el reactor de cultivo de bacterias y Anexos
8.13 y 8.14 para el fermentador. Se destaca que la emisidon de CO; es aproximadamente 15% menos que
la refineria de gasolina, detallada en Anexo 8.5.7.

El supuesto mas importante para la fase de pretratamiento se tiene en la hidrdlisis enzimatica,
donde se asume que la cinética de la reaccion se representa por un modelo de inhibicién por sustrato
gue incorpora como factores limitantes los efectos del agua retenida por la sacarosa, lo que produce que
ésta se comience a aglomerar [19]. Esto hace sentido considerando la estructura molecular de las
sustancias involucradas, pues al no haber agua disponible, las moléculas de sacarosa pueden formar
puentes de hidrégeno entre ellas, lo que dificultaria su disolucién, y luego su hidrdlisis.

En la fase de fermentacién, el supuesto mas fuerte corresponde a las relaciones
estequiométricas de salida presentadas en el Anexo 8.5.7 [20], que es responsable del mayor error
dentro del balance de masa global. Se encontré en [21] que en la ruta metabdlica que origina la
produccién también se produce lactato, el que no se considera como producto en [20], por lo que se
asume que el error se da principalmente a causa de esa omision en la salida del fermentador.

Para la purificacion, el principal supuesto es la simplificacién de los sistemas para las curvas de
los destiladores. Para la primera torre en particular, se asumié que el sistema estaba compuesto
principalmente por acetona y etanol, despreciando el aporte del butanol. Pese a que éste se encuentra
en mayor cantidad que el etanol, sus fuerzas intermoleculares son menores (debido a su estructura), lo
gue es mas relevante al momento de hablar del equilibrio liquido-vapor.

# También llamada Sacarasa, enzima que produce la hidrdlisis de la sacarosa para formar glucosa y fructosa.
5 Microorganismo anaerdbico utilizado para la fermentacién, generando productos como acetona, butanol y etanol.



Remolacha:
3000 [ton]

Agua: 750 [ton]

Enzimas: 0,4 [ton]

Bacterias: 0,01 [ton]

Glucosa: 0,6 [ton]

Acido acético:
0,05 [ton]

Acido Butirico:
0,05 [ton]

Hily

Pulpa: 276 [ton]

Huu

llustracion 2: Balance de masa Global

Acetona: 48 [ton]

Butanol: 71 [ton]

Etanol: 30 [ton]

Agua: 2978 [ton]

CO,: 305 [ton]

H,: 15 [ton]

El error del balance de masa global es de un 0,71%. Se atribuye, segin ya se comentd, a la omision
por parte de la bibliografia utilizada a la produccién de lactato en la fermentacién, y en menor medida,
a la determinacion grafica de las concentraciones de salida de cada destilador (ver Anexo 8.17).

5. Dimensionamiento de equipos

Los equipos dimensionados son: molino de conminucion (en Anexo 8.6), difusor (Anexo 8.7)
intercambiador de calor (Anexo 8.8), reactor enzimatico (Anexo 8.9), filtro prensa (Anexo 8.10), reactor
de cultivo de bacterias (Anexo 8.12), reactor de fermentacion (Anexo 8.15), pervaporador (Anexo 8.16)
y dos torres de destilacion (Anexo 8.17).

Tabla 1: Justificacién y dimensionamiento de los equipos principales del proceso.

Equipo

Justificacion

Dimensiones

Molino de conminucién

Reduce de tamafio de la remolacha
(genera mezcla de jugo y pulpa).

Diametro de rodillos: 11,2 [m]

Difusor

Aumenta la temperatura de la
remolacha molida, favoreciendo la
difusion de la sacarosa a la solucién.

Area de transferencia: 179,7 [m?]

Numero de placas: 107

Intercambiador de
calor

Disminuye la temperatura de la
mezcla hasta la de operacién del
reactor de hidrdlisis.

Area de transferencia: 74,5 [m?]

Numero de placas: 45

Reactor enzimatico

Mediante la enzima sacarasa se
convierte la sacarosa de la
remolacha en glucosa.

Volumen: 3819 [m?]
Didmetro: 11,7 [m]
Altura: 35,2 [m]

Filtro prensa

Reduce la pulpa presente en la
solucidn.

Area total de transferencia: 6302,6

[m?]

Reactor de cultivo de
bacterias

Se propicia el crecimiento de la
poblacién de bacteria Clostridium
acetobutylicum.

Volumen: 5 [m?]
Didmetro: 1,29 [m]
Altura: 3,8 [m]




Reactor de Mediante la bacteria se producen Volumen: 5000 [m?]
fermentacién los productos principales a partir Didmetro: 12,9 [m]
de glucosa. Altura: 38,6 [m]
Pervaporador Mediante 3 membranas en serie, Area de cada membrana:
separa agua de la solucién. 742,1 [m?]
Torre de destilacion 1 | Separa principalmente la acetona N° de platos: 14 mds reboiler
de la mezcla ABE Altura: 6,75 [m]
Torre de destilacion 2 | Separa principalmente el etanol del | N° de platos: 7 mds reboiler
butanol. Altura: 3,6 [m]

Se destaca de los resultados obtenidos que las dimensiones de los reactores de hidrdlisis y
fermentacidn, asi como del drea caracteristica del filtro son del orden de miles de [m3] y [m?],
respectivamente, lo que se condice con los volimenes de produccién. Ademas, que el didmetro de los
rodillos crecié un 300% respecto a la entrega anterior y se disminuyé a una unidad de intercambiador de
calor, gracias a la realizacion de carta Gantt explicitada en Anexo 8.18

De esta seccion, el dimensionamiento de las torres de destilacion puede presentar mayor error
en cuanto al calculo de los platos de cada una, en primer lugar, porque se usé el método de McCabe —
Thiele para obtenerlos. Este requiere que las sustancias a separar tengan calores de vaporizacidn
similares, y al ser de 592, 846 y 518 [kJ/kg] para el butanol, etanol y acetona, respectivamente [22][23],
no se cumple para el etanol al ser alrededor de un 55% mayor. Y, en segundo lugar, porque las
composiciones de salida se determinan graficamente, luego no se tiene su valor exacto. Esto incide en la
entrada de la segunda torre, lo que puede afectar al calculo del nimero de platos de ésta.

En el Anexo 8.4 se muestra el diagrama de bloques actual del proceso, y aquel presentado en la
entrega anterior. Los principales cambios realizados consisten en el reemplazo del autoclave por un
difusor para la liberacion de la sacarosa a la solucién, principalmente porque se requerian alrededor de
150 autoclave, mientras que ahora se requiere solo un equipo para ello. También se cambid el
decantador gravitatorio por un pervaporador para separar agua de la mezcla, debido a que éste es mas
eficiente y requiere menos supuestos fuertes, pues anteriormente se omitia los efectos de la solubilidad
del butanol en la solucidn, siendo ésta importante (60 [g/L][24]).

6. Conclusiones

En relacidn con los objetivos propuestos, se logra presentar el proyecto de produccion de
biobutanol y su organizaciéon. De igual manera, se plantea el diagrama del proceso realizado en el
programa AutoCAD®, que se corrigio respecto de la entrega anterior al cambiar la etapa de decantacidn
por la pervaporacién.

En cuanto a los errores que se pueden presentar en el desarrollo de este informe, se tiene para
el balance de masa del sistema una pérdida del 0,71%, asociada a la omisidn de la produccién de lactato
en la fermentacidn, y en menor medida, a determinar de forma grafica las concentraciones de salida de
cada destilador. Respecto del dimensionamiento de los equipos, aquellos que pueden diferir de lo
requerido en la realidad pueden ser las torres de destilacion, principalmente a causa de que se utiliza el
método de McCabe — Thiele para la determinacién de platos. Este método asume que las sustancias a
separar tienen calores de vaporizacidn similares, sin embargo, el etanol difiere de los otros componentes
en aproximadamente un 55%.

Se proyecta para la préxima entrega agregar un proceso para la separacidn de gases, de manera
gue sean productos con valor para vender a industrias: el CO; para industrias de alimentos, y el H, como
biocombustible. Por otro lado, se proyecta anexar un analisis social, de la mano de la Herramienta de
Anadlisis Integral (HAIN), asi como definir la Responsabilidad Social Empresarial (RSE) de la Organizacion.
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8. Anexos

8.1 Nomenclatura

Simbologia Griega Unidad Variables
a [1 Angulo de rotacién
B [m/kg] Resistencia especifica de torta
Bo [m/kgPa®] Coeficiente de resistencia especifico
M1 [%] Factor de eficiencia de biomasa
1, [%] Factor de eficiencia de butanol
/E [%] Factor de eficiencia de acido butirico
Ny [%] Factor de eficiencia de acetona
s [%] Factor de eficiencia de dcido acético
Ne [%] Factor de eficiencia de etanol
Umax [1/h] Velocidad especifica maxima de crecimiento
i [Pa s] Viscosidad del fluido
p [ton/m3] Densidad
Pa [kg/m3] Densidad del agua
Pg [kg/m3] Densidad de la glucosa
Psac [kg/m3] Densidad de la sacarosa
Psp [kg/m3] Densidad de la suspensién de pulpa
Piig [kg/m3] Densidad de la fase ligera
Ppes [kg/m3] Densidad de la fase pesada
Simbologia Unidad Variable
A [m?] Area
A [m?] Area de un filtro prensa
A, [m?] Area de placaen I.C.
A, [m?] Area total de intercambio de calor

Ace [g/1] Concentracion de acetona




Act
APm,but
APm,et

But

e
cG

Cpsp
cP

CR

>
R‘% g:‘

[g/1]
[%]
[%]
[g/1]
[kg/m?]
[m?]
[m?]
[i/kg°C]
[i/kg°C]
[ton/ha]

[ton]

(m]
[W/m?2°C]
[W/m?2°C]

[m?]
[W/m°C]
[W/m°C]

(g/1]

(g/1]

[1/h]
[mol/mol]
[L/mol]
[L/mol]
[L/mol]
[L/mol]
[m]

Concentracidn acido acético
Aporte mezcla butanol-gasolina en matriz energética.
Aporte mezcla etanol-Diesel en matriz energética.
Concentracién de butanol
Masa de torta por volumen filtrado
Consumo semanal de Diesel en Chile
Consumo semanal de gasolina en Chile
Calor especifico del agua
Calor especifico suspensién de pulpa suspendida
Capacidad productiva de remolacha
Consumo anual de remolacha en el proceso
Diametro
Concentracidn inicial de enzima (invertasa)
Eficiencia del filtro prensa
Flujo de remolacha requerido por fermentacion
Flujo de remolacha para molienda
Hectéareas de remolacha disponibles
Altura
Coeficiente convectivo local del agua en I.C.
Coeficiente convectivo local de la suspension de pulpa en I.C.
Coeficiente de Ley de Darcy
Conductividad térmica del agua
Conductividad térmica del acero inoxidable
Constante de afinidad acido acético-acetona
Constante inhibicion de crecimiento por butanol
Velocidad especifica de muerte de células
Constante de la hidrélisis enzimatica
Constante de formacidn de complejo activo enzima-sustrato
Constante de formacién de complejo inactivo enzima-sustrato
Constante de inhibicion de la enzima 1
Constante de inhibicion de la enzima 2

Ancho de lecho (torta)




Mgy
Mpy,o0
mg
MR molida
N, cb
Nic.

Ny

Nug ,
Npmax

NC

P but

Pr,
PVpue
PV,
PV put
PV et

Qsp

[m]
[m]
[ton]
[ton]
[ton]
[kg/s]
[kg/s]
[ton]
[ton]

[ton]

Largo transversal de placa del I.C.
Largo
Largo de placa del I.C.
Masa
Masa entrada equipo de conminucion
Masa salida equipo de conminucidn
Flujo masico de agua refrigerante
Flujo masico de suspensién de pulpa caliente
Masa de agua
Masa de remolacha
Masa ed remolacha molida
N° de ciclos batch por afio
N° de intercambiadores de calor I.C.
N° de placas totales
N° de Nusselt del agua segun distancia entre placas del I.C.
N° maximo de placas por I.C.
N° de cosechas de remolacha anuales.
Produccidn anual de butanol
Produccién anual de etanol
N° de Prandt del agua.

Produccion volumétrica anual de butanol
Produccién volumétrica anual de etanol
Produccién volumétrica anual de mezcla butanol-gasolina.
Produccidn volumétrica anual de mezcla etanol-Diesel
Transferencia de calor en la suspension de pulpa.

Vector de posicion

N° de Reynolds del agua segun distancia entre placas del I.C.

Resistencia de torta
Resistencia del medio filtrante
Reemplazo volumétrico de butanol en gasolina

Reemplazo volumétrico de etanol en gasolina
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Sac

Vi
UmaxAce
UmaxAct
UmaxBut

vmaxEt

Umaxsb

Va

’
Usp

[Wr]
(W]

Ax

Sacarosa
Factor de compresibilidad
Gap entre rodillos
Concentracidn de sacarosa
Concentracidn de acido butirico
Concentracién de glucosa
Temperatura de entrada del agua en I.C.
Temperatura de salida del agua en I.C.

Diferencia temperatura del agua en el I.C.
Diferencia temperatura media logaritmica en I.C.
Temperatura de entrada de la suspension pulpa en I.C.
Temperatura de salida de la suspension pulpa en I.C.
Diferencia de temperatura de la suspensién de pulpa en I.C.
Tiempo

Tiempo de residencia del liquido en el decantador
Velocidad angular de rodillos
Coeficiente global de transferencia de calor en I.C.
Volumen
Tasa de filtrado
Velocidad del agua en I.C.
Volumen de reactor
Volumen total de torta
Velocidad especifica de produccion maxima de acetona
Velocidad especifica de produccion maxima de acido acético
Velocidad especifica de produccion maxima de butanol
Velocidad especifica de produccion maxima de etanol
Velocidad especifica de producciéon maxima de acido butirico
Flujo volumétrico del agua en I.C.
Flujo volumétrico de la suspensidn de pulpa en I.C.

Razoén de agua libre en solucidn

Espesor de placa del I.C.
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Distancia entre placas del I.C.
Concentracién de biomasa
Rendimiento de acetona por glucosa
Rendimiento de butanol por acido butirico
Rendimiento de butanol por glucosa
Rendimiento etanol por glucosa
Rendimiento de biomasa por glucosa
Altura de la interfase
Altura del rebosadero de la fase pesada

Altura total de liquido en el decantador
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8.2 Memoria de cdlculo del caso base

8.2.1 Calculo de caso base maximo
Segun la bibliografia especificada se tienen los siguientes datos:

Tabla 2: Datos bibliograficos para el calculo de caso base.

H Hectdreas de remolacha. 5.714 [ha] [11]
CP | Capacidad productiva de remolacha. 114 [ton/ha] [11]
NC | Numero de cosechas anuales. 1[10]

De este modo, el consumo anual de remolacha se define por,
ton
CR=H-CP-NC = 5.714[ha] - 114 [H] 1 = 651.396 [ton/aio]
Ecuacion 1: Consumo anual de remolacha.

Segun el balance de pasa, cada ciclo batch logra consumir 2998,74 hectéareas de remolacha,
considerando este valor, se calcula el nUmero de ciclos batch necesarios para abarcar la totalidad del
caso base.

ton
N 651396 2] [batch]
Tch = ~ =
" 299874 [

Ecuacion 2: Nimero total de ciclos batch necesarios

8.2.2 Aporte estimado a la matriz energética
Tabla 3: Datos bibliograficos estimacion aporte energético.

RB | Reemplazo volumétrico de butanol en gasolina. 16% [2]
RE | Reemplazo volumétrico de etanol en Diesel. 5% [2]
CG | Consumo semana de bencina en chile. 247.000 [m3] [25]

Se considera que el tiempo de un ciclo corresponde al tiempo de operacién del fermentado,
sincronizando la totalidad de las otras operaciones dentro de este tiempo. Por otra parte, se considera
margen de un mes de inactividad de planta al afio, por procesos de mantencidn y fallas inesperadas. De
este modo, el nimero de maximos ciclos es,

_ 8040 [horas disponibles por afio]
Meb ™ 110,3 [horas por ciclo]

= 74 [ciclos]

Ecuacion 3: Nimero maximo de ciclos por planta en un afio.

Es por esto que, para cumplir con la totalidad del caso base, se necesitarian 3 plantas
productoras trabajando en paralelo.
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Segun el balance de masa la produccidn por ciclo de etanol y butanol es de 48 y 70,5 toneladas
respectivamente por ciclo batch, entonces la produccién anual es:

Pg: = 29,5[ton] - 218]ciclos] = 6431[ton]
Ecuacidn 4: Produccion anual de etanol.
Pyt = 70,5 [ton] - 218 [cilcos] = 15269[ton]
Ecuacidn 5: Produccion anual de butanol.
Considerando las densidades de butanol [24] y etanol [26],
_ 6431[ton]
et — ton

0,789 [ﬁ]

= 8150,82[m?]

Ecuacion 6: Produccion volumétrica anual de etanol.
15269[ton]

o [

PV = = 18850,62[m?]

Ecuacion 7: Produccion volumétrica anual de butanol.

La totalidad de mezcla anual a generar, Considerando que el etanol se mezcla al 5% con gasolina
y el butanol a 16%, la totalidad de mezcla anual a generar,

100
PVinee = 8150,82[m°] - - = 163016,48,2[m]
Ecuacion 8: Produccion anual de mezcla gasolina-etanol.
100
PVinpur = 18850,62[m*] - - = 117816,38 [m’]

Ecuacion 9: Produccion anual de mezcla gasolina-butanol.

Considerando el consumo semanal gasolina se estima el aporte de mezclas combustible-alcohol
anuales a la matriz energética.

100

APper = PVpor - €G- 52 [sem]

=127%

Ecuacidn 10: Aporte mezcla etanol-gasolina.

100

APmput = PV put - CG - 52 [sem]

=0,92%

Ecuacion 11: Aporte mezcla butanol-gasolina.

Es decir, se reemplaza el 1,27% de bencina consumida en chile por mezcla etanol-gasolina y el
0,92 % por mezcla butanol-gasolina, logrando un reemplazo total del 2,2%. Cabe de destacar que el
aporte del etanol es mayor debido a que su reemplazo es alrededor de tres veces menor que el de
butanol.
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8.3 Limite de Bateria

4 Agua N\
Remolacha
Enzimas
Glucosa Proceso
Bacterias
Acido acético
@cido butirico ) 1
Vinazas
Insumos Pulpa
Agua

Subproducto

llustracion 3: Limite de Bateria

Didxido de
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Butanol
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Productos
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8.4 Diagrama de Bloques

Remolacha

|
F1

;

Agua —F2—»| Conminucién

F3

v

Difusor

Intercambiador

de calor

Hidrélisis

Enzimas —F6—| o zimatica

F7

v

Filtracién 1

F8

Pulpa

Sustrato

F11

Acido acético
Bacterias  Acido butirico

F10
F13
Cultivo de
bacterias
F12
-

F14

.

Diéxido de carbono

Hidrégeno

—

Tamizado

F16—p Pulpa

F17
N

Pervaporacion | —F18—p Agua

F19

¥

)
Condensador

F20

v

)

Destilaciébn 1 | —F21—»- Acetona

Destilacion 2 F23—p Etanol
F24

Butanol

llustracion 4: Diagrama actual de la produccion de bioetanol, biobutanol y acetona mediante
Fermentacion ABE, junto con sus respectivos flujos.
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llustracion 5: Diagrama de bloques del proceso de la entrega anterior.
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8.5 Balance de Masas

8.5.1 Balance en el equipo de Conminucion
La etapa de conminucidn es una operacidon mecanica, en la cual no existe pérdida de masa. Por
lo tanto, el balance de masa queda expresado segun la Ecuacién 12.

Fl + FZ = F3
Ecuacidén 12: Balance de masa en equipo de conminucion.
El detalle de las composiciones de los flujos de entrada y salida se muestra en la Tabla 4.

Tabla 4: Balance de masa por especie en conminucion.

Flujo Nombre Cantidad [ton]
F1 | Remolacha sdlida 2998,7
F2 Agua 749,7
Agua 2998,7
£3 Sacarosa 479,8
Pulpa 269,9
Total 3748,4

8.5.2 Balance en el difusor
Se aumenta la temperatura de la mezcla con el fin de favorecer la difusién de la sacarosa de las
células vegetales de remolacha a la solucién. En esta operacion se alcanza una temperatura de 100 [°C],
bajo el supuesto de no sufrir transformacion en la composicion de la suspension. A continuacion, se
presenta el balance de pasa por especie.

Tabla 5: Balance de masa por especie en difusor.

Flujo| Nombre |Cantidad [ton]|Temperatura [°C]
F3 | Agua 2998,7 25
Sacarosa 479,8 25
Pulpa 269,9 25
Total 3748,4 25
Agua 2998,7 100
E4 Sacarosa 479,8 100
Pulpa 269,8 100
Total 3748,4 100

Donde F3 es el flujo de entrada, mientras que F4 el de salida.
F3 =F4

Ecuacion 13: Balance de masa en difusion.
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8.5.3 Balance en el Intercambiador de Calor

Se disminuye la temperatura de la suspensidon desde 100 hasta 25°C, temperatura necesaria en
proceso de hidrodlisis enzimatica. A continuacidn, se presenta el balance de masa por especie, bajo
supuesto de que la suspensién no sufre transformacién en su composicion.

Tabla 6: Balance de masa en I.C.

Flujo| Nombre | Cantidad [ton] | Temperatura [°C]

F4 | Agua 2998,7 120
Sacarosa 479,8 120
Pulpa 269,8 120
Total 3748,4 120

F5 Agua 2998,7 25
Sacarosa 479,8 25
Pulpa 269,8 25
Total 3748,46 25

Donde F4 es el flujo de entrada, mientras que F5 el de salida.
F4 =F5

Ecuacion 14: Balance de masa en I.C.

8.5.4 Balance en el Reactor de Hidrélisis Enzimatica
Se presenta el balance de masa en el reactor de hidrélisis en la Tabla 7. Las composiciones de
salida se determinaron a partir de la simulacién que se detalla en el Anexo 8.9.

Tabla 7: Masa de entrada y salida del reactor de hidrélisis enzimatica.

Flujo Nombre Cantidad [ton]
F5 Agua 2998,7
Sacarosa 479,8
Pulpa 269,8
Total 3748,4
F6 Enzimas 0,36
F7 Agua 2973,7
Sacarosa 4,79
Glucosa y fructosa 500
Enzimas 0,36
Pulpa 269,8
Total 3748,7

Donde,

el
el
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F5 + F6 =F7

Ecuacion 15: Balance de masa de la hidrélisis enzimatica.

8.5.5 Balance en el Filtro
Se expresa el balance de masa en el filtro en la Tabla 8, donde F7 corresponde a la masa total

gue entra al filtro, F8 a la masa de torta generada y F9 a la masa total de suspension filtrada.

Tabla 8: Balance de masa en filtro.

Cantidad
Flujo| Nombre| [ton]

F7 |Agua 2973,7
Glucosa 500
Sacarosa| 4,79
Enzimas 0,36
Pulpa 269,8
Total 3748,7
F8 |Pulpa 269,6
Enzimas 0,36
Total 269,98
F9  |Agua 2973,7
Glucosa 500
Sacarosa| 4,79

Pulpa 0,3

Total 3478,8
Donde,

F7=F8+ F9

Ecuacion 16: Balance de masa en filtrado.

8.5.6 Balance en el Reactor de Cultivo de Bacterias
El balance de masa correspondiente al reactor de crecimiento bacteriano se divide en dos

ecuaciones principales; balance de glucosa, o nutriente limitante, y balance de células.

La variacion de masa de glucosa en el tiempo es la diferencia entre la entrada, la salida y los
sustratos consumidos en el crecimiento de las bacterias.
_ Hmax XV _ d(Sg V)
Yx dt

N

F-Sg0—F " Sys
Ecuacion 17: Balance de masa de glucosa
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La reaccidn ocurre en un reactor Batch, por lo tanto, el balance queda:
—Umax - X _ dsg
YX/S dt
Ecuacion 18: Balance de masa de glucosa en el reactor Batch

Por otra parte, la variacidon de masa de bacterias es la diferencia entre el crecimiento y la muerte
de células:

dix-v)
F'XO_F'Xs+ﬂméx'X'V_kd'X'V:T
Ecuacion 19: Balance de masa de Bacterias
Analogo al balance de glucosa, la reaccidn ocurre en un reactor batch.
ax

(Mmax —kq) - X = E

Ecuacion 20: Balance de masa de bacterias en reactor Batch

Para encontrar las concentraciones de salida del reactor de bacterias, se realizé una modelacién
en el Anexo 8.11.

8.5.7 Balance en el Fermentador
La cantidad de emisiones de CO; e H, de este reactor se determina mediante la Ecuacién 21 [20].
Glucosa = 0,3Acetona + 0,6Butanol + 0,2Etanol + 2,3C0, + 1,2H, + 0,3H,0
Ecuacion 21: Relacion estequiométrica en fermentacion ABE a partir de glucosa.

A partir de la masa de entrada de glucosa al reactor de fermentacion ABE se puede determinar
las emisiones de CO; y H,, segun las relaciones estequiométricas dadas en la Ecuacién 22.

mglucosa )

Neco, = 2,3 <
2 PMglucosa
Ecuacion 22: Calculo de moles de CO,.

Sustituyendo los valores de masa y peso molecular de glucosa en la Ecuacidn 23, se obtiene el
numero de moles:

_ a5 10°]
ftco, = 2\ 180,156 [g/mol]

) = 6383,36 [kmol]

Ecuacion 23: Calculo de moles de CO,.

Ahora se determina la cantidad de masa del gas CO; saliente del fermentador ABE.
Mo, = Nco, - PMco, = 6383,36 [kmol] - 44,01 [%] — 280,93 [ton]
Ecuacién 24: Calculo de masa de CO..

Luego, para el hidrégeno se tiene:
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TlHZ = 12(

nH2 = 1,2 <

5-10%[g]
180,156 [g/mol]

mglucosa
PM, glucosa

)

) = 3330,44 [kmol]

Ecuacion 25: Calculo de moles de H,.

Por ultimo, se calcula la masa de gas hidrégeno generada por batch de fermentacién ABE.

my, = ny, - PMy, = 6,66 [ton]

Ecuacion 26: Calculo de masa de H..

A partir de lo anterior, el balance de masa en este equipo es como se muestra en la Tabla 9.

Tabla 9: Balance de masa en fermentador.

Flujo Nombre Cantidad [ton]
Agua 2973,7
Sacarosa 4,80
F9 Pulpa 0,27
Glucosa 500
Total 3478,8
Bacterias 0,05
Acetona 0
F12 Butanol 0
Etanol 0
Total 0,05
Acido Butirico 0,05
F13 | Acido Acético 0,05
Total 0,1
Dioxido de Carbono 280,93
F14 Hidrégeno 6,66
Total 287,59
Acetona 48,00
Butanol 70,50
Etanol 29,50
F15 Pulpa 0,27
Restos bacterias 25,3
Agua 2973,74
Sacarosa 4,80
Total 3152,1




8.5.8 Balance en el Tamiz Rotatorio
Asumiendo que este equipo separa de manera perfecta la pulpa remanente y los restos de
bacterias provenientes del fermentador, y que ademads la cantidad de liquido retenido por estos
componentes soélidos es despreciable, el balance queda seglin se muestra en la Tabla 10.

Tabla 10: Balance en el tamiz rotatorio.

Flujo Nombre Cantidad [Ton]
Butanol 70,50
Etanol 29,50
Acetona 48,00
F1s Agua 2973,74
Restos de bacterias 25,3
Pulpa 0,27
Sacarosa 4,80
Total 3152,06
Pulpa 0,27
F16 Restos de bacterias 25,3
Total 25,52
Butanol 70,50
Etanol 29,50
F17 Acetona 48,00
Agua 2973,74
Sacarosa 4,80
Total 3126,54

Correspondiendo a:
F15 =F16 + F17

Ecuacion 27: Balance en el tamiz rotatorio.

8.5.9 Balance en el pervaporador
En el pervaporador ocurre la separacion de los compuestos organicos (acetona, butanol y etanol)
del agua. En esta operacion unitaria se hacer uso de una membrana hidrofébica que restringe la difusion
de agua mientras que se facilita el traspaso de los compuestos organicos. Segun el dimensionamiento
presente en Anexo 8.16, el fluido pervaporado contiene la totalidad de acetona, butanol y un bajo
contenido de agua. El balance de masa se muestra en la Tabla 11.
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Tabla 11: Balance de masa en el pervaporador.

Flujo Nombre Cantidad [ton]
Butanol 70,50
Etanol 29,50
F17 Acetona 48,00
Agua 2973,77
Sacarosa 4,80
Total 3126,57
Agua 2973,66
F18 Sacarosa 4,80
Total 2978,46
Butanol 70,50
Etanol 29,50
F19 Acetona 48,00
Agua 0,104
Total 148,10
Donde,

F17 =F18 + F19

Ecuacion 28: Balance de masa en pervaporador.

8.5.10 Balance en el condensador
Ya que en el condensador lo que sale corresponde a lo que entra, el balance se da segln la Tabla

12.
Tabla 12: Balance de masa en el condensador.

Flujo Nombre Cantidad [ton]

F19 Butanol 70,50
Etanol 29,50
Acetona 48,00
Agua 0,104
Total 148,10

F20 Butanol 70,50
Etanol 29,50
Acetona 48,00
Agua 0,104
Total 148,10
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8.5.11 Balance en las Torres de destilacion

A modo de contextualizacion, las torres de destilacion constan de las secciones mostradas en la

llustracion 6.

—
Condensador D
- Producto
— destilado
2
il
= Seccién de
rectificacion
Alimentacién 7]
S b
F
Secciéon de
[l agotamiento
n-1
] -
Termo-resistencia Hervidor
n

B Producto de
fondo

llustracion 6: Esquema de una torre de destilacion.

Torre 1
Se estudia como una separacion Acetona etanol y se considera condensador total.

Las ecuaciones para obtener los flujos de salidas son:
Fyo = Fp1 + Fy
Ecuacion 29:Balance de flujos torre 1
Fyo " Xp1 = Fo1 " Xpy + Fop " Xpy
Ecuacion 30: Balance de masa para la acetona

Las condiciones de entrada y salida del sistema estan dadas en Tabla 13
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Tabla 13: Condiciones en torre de destilacion 1.

Simbolo | Definicion Valor Unidad
Fy Flujo de entrada de mezcla 185,75 [m3/h]
. . 3
Fyy Flujo de salida de la cabeza 60,91 [m /h]
F,, Flujo de salida de la cola [m3/ ]
124,91 h
Xpq Fraccion volumétrica de acetona en la 0,33 -
entrada
Xp1 Fraccion volumétrica de acetona en la 0,994 -
cabeza
Xp1 Fraccion volumétrica de acetona en la 0,006 -
cola
Xwp1 Fraccion volumétrica de agua en la 1,38E-03 -
cabeza
XwB1 Fraccion volumétrica de agua en lacola 1,48E-04 -
XED1 Fraccion volumétrica de etanol en la 4,13E-03 -
cabeza
XEB1 Fraccidon volumétrica de etanol en la 0,299 -
cola
XBp1 Fraccion volumétrica de butanol en la 4,95E-04
cabeza
XBp1 Fraccion volumétrica de butanol en la 0,701
cola
Lig1 Flujo de liquido que es devuelto a la 525,70 [m3/h]
torre en el condensador
L’l-q1 Flujo de liquido que es ingresado al 711,46 [m3/h]
primer plato (Fiq + Liq)
Vap1 Flujo de vapor que sale del ultimo plato 586,62 [m3/h]
antes del condensador
a’ml Flujo de vapor que sale del plato de 586,62 [m3/h]

alimentacion

Las fracciones volumétricas del evaporador se calcularon proporcional a las presiones de vapor

de los elementos que conforman la mezcla destilada, segun la siguiente tabla:
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Tabla 14:Presion de vapor de componentes

Componente Presién de vapor a 402C
Acetona 400[mmHg][27]
Etanol 150 [mmHg][28]
Agua 50 [mmHg][28]
Butanol 18 [mmHg][12]

Para encontrar la fraccién volumétrica de cada Etanol y Agua en la cola de la destilacién, se
obtiene bajo la siguiente relacién:

Volumen de entrada a la torre — volumen retirado en la cabeza
Flujo total de la cola — volumen de producto de interés

Torre 2

Se estudia como una separacion Etanol-Butanol y se considera condensador total.
Las ecuaciones para obtener los flujos de salidas son:
Fyp = Fp3 + Fyy
Ecuacion 31: Balance de flujos torre 2
Fyy " Xpa = Fo3 " Xpy + Foy " X
Ecuacién 32: Balance de masa de etanol

Las condiciones de entrada y salida del sistema estan dadas en la Tabla 15:



Tabla 15: Condiciones en torre de destilacion 2.

Simbolo | Definicién Valor Unidad
F,, Flujo de entrada de mezcla 124,91 [m3/h]
Fyq Flujo de salida de la cabeza [m3/ ]

37,15 h
Fpu Flujo de salida de la cola [m3/ ]
88,03 h
X2 Fraccion volumétrica de etanol en la 0,30 -
entrada
Xp2 Fraccion volumétrica de etanol en la 0,994 -
cabeza
Xgo Fraccion volumétrica de etanol en la 0,006 -
cola
Xwp2 Fraccidon volumétrica de agua en la 3,40E-04 -
cabeza
XwB2 Fraccion volumétrica de agua en lacola 6,54E-05 -
XED2 Fraccion volumétrica de acetona en la 4,83E-03 -
cabeza
XEgB2 Fraccidn volumétrica de acetona en la 0,007 -
cola
XBD2 Fraccion volumétrica de butanol en la 8,31E-04
cabeza
XpB2 Fraccion volumétrica de butanol en la 0,997
cola
Ligz Flujo de liquido que es devuelto a la 137,87 [m3/h]
torre en el condensador
L’l-q2 Flujo de liquido que es ingresado al 262,71 [m3/h]
primer plato (Fyq + Liq)
Vap2 Flujo de vapor que sale del ultimo plato 175,02 [m3/h]
antes del condensador
g’mz Flujo de vapor que sale del plato de 175,02 [m3/h]

alimentacion
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8.6 Dimensionamiento rodillos de molienda (HPGR)

El HPGR es un molino que consta de dos rodillos que giran en direcciones opuestas, donde la
presién es aplicada sobre uno de ellos mediante un sistema hidro-neumatico, mientras que el otro rodillo
se mantiene fijo dentro del marco de soporte. [29]

La llustracién 7, muestra un esquema general del molino HPGR, el cual sirve para identificar las
variables mas importantes en el dimensionamiento del diametro(D) del rodillo.

p(op)=p,

Compresion de capas de particulas

Zona de Extrusion
llustracion 7: Zonas de conminucién en un equipo HPGR y las variables a considerar en el
dimensionamiento del didmetro (D) del rodillo. [29]

A continuacidn, en la Ecuacion 33, se presenta el vector de posicion del centro de masa de la
remolacha (Beta Vulgaris) mientras esta en proceso de molienda, derivando esta expresidn se obtiene la
velocidad angular de los rodillos mostrada en la Ecuacion 34.

1 D ~
r(a) = > (D +sp)i+ isinak
Ecuacién 33: Vector de posicion r(a) del centro de masas de una franja de material de ancho s(a) [29].

v(a) = 7* FU x cosak = U x cosak

Ecuacion 34: Velocidad angular de los rodillos. [29]

Por otro lado, el ancho de la franja operacional se relaciona con el didametro (D) y el gap de los
rodillos (Sy), segun la Ecuacion 35. Ademas, el flujo de remolacha a tratar por el molino se puede
determinar a través de la Ecuacién 36.

s(a) = so + D(1 — cosa)

Ecuacion 35: Ancho de franja operacional.[29]:
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Gr =3600-p(a)-s(a)-L-U-cos(a)

Ecuacion 36: Flujo de remolacha en etapa de conminucion.[29]

La capacidad de tratamiento de remolacha (Gg), se calcula en base a las toneladas que se
requieren tratar en etapas posteriores, donde el requerimiento estd dado segun el reactor de
fermentacion ABE, es decir, G* = 3158[ton/batch]. Se asume que la conminucidn estara en operacion
por 12 [horas], por lo tanto, el flujo de Beta Vulgaris a tratar en molienda se determina a continuacioén:

G* 3748 [ton] 31233 [ton
tmolienda 12 [h] '

Gr = W

En particular, el valor de Gy en la zona de extrusion (a = 0) es independiente del dngulo, puesto
gue se ha impuesto la condicién de estado estacionario en la resolucién del problema. [29] Por lo tanto,
de la Ecuacion 35, se obtiene:

s(a =0) =s, =8 [mm] [17]

Por otro lado, la densidad de la remolacha en la zona de extrusion p(a = 0), se determina en
base al volumen de agua contenido en la Beta Vulgaris, ya que es un liquido incompresible [30]. Ademas,
la cantidad de agua presente en la remolacha azucarera corresponde al 75% en peso [31].

MRemolacha MRgemolacha 1 ton
magua/pagua (0'75 * mremolacha)/pagua ( OtZ)?’l ) m3
1 [m3

Para el largo de los rodillos, se utilizara valores tipicos usados para molinos HPGR con alta
capacidad de tratamiento, es decir, L = 1.8 [m]. [29] Por ultimo, la velocidad de los rodillos se determina
en base a la Ecuacion 37 :

U = 135VD
Ecuacion 37: Velocidad angular de los rodillos en funcién del diametro.

Finalmente, reemplazando la Ecuacién 37, junto con los valores obtenidos de cada variable en
la Ecuacidn 36 se obtiene:

ton
G = 3600 x 1.33[—] * 8 « 1073[m] * 1.8 [m] * 1.35vD * cos(0)

Despejando el didametro de los rodillos, se obtiene:

ton 2
312,33 |22
D= — 7] ~ 11,2 [m]
3600 * 1.33 [W] «8%10-3[m] * 1.8 [m] * 1.35
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8.7 Dimensionamiento del difusor

A continuacion, se presenta el dimensionamiento del difusor, equipo que facilita la difusion de
sacarosa en el agua. Esta operacién unitaria consiste en un intercambiador de calor de placas y en un
estanque calefaccionado. De esta manera, la suspension de pulpa se calienta de 25 a 80[°C] en un
intercambiador de placas, mediante un flujo de agua caliente a 100[°C] y luego entra de manera continua
a un estanque calefaccionado donde se mantiene a esta temperatura durante 1 hora segun lo indicado
[32]. Este proceso es continuo, teniendo un flujo idéntico al de la operaciéon anterior, la conminucion.

Considerando la transferencia de calor en el agua de calentamiento,
Qagua =-m acp,aATagua
Ecuacion 38: Transferencia de calor del agua.
Y la transferencia de calor en la suspension pulpa.
Qsp = M spCp,spiTsp
Ecuacion 39: Transferencia de calor de la pulpa.
Suponiendo que no hay perdidas de calor.
M 5 Cp spATsp = =M qCp o AT gua
Ecuacion 40
Donde:
ATsp = lspout — Tsp.in
Ecuacion 41: Diferencia de temperatura de la pulpa.
ATagua = lgout — Tyin
Ecuacion 42: Diferencia de temperatura del agua.

Sin embargo, se desconoce la temperatura de salida del agua de calentamiento. Resolviendo la
ecuacion 8.

Ty inm aCpa—Mm pcp,spATsp

7a,out = g
m 4Cpa

Ecuacion 43

Por otro lado, considerando la ecuacidn de transferencia de calor en la superficie del
intercambiador.

Qsp = AU AT,y

Ecuacion 44: Transferencia de calor en funcion del area de transferencia.

Donde:

(Ts ,in Ta,out) - (Ts out — Ta,in)
14 p
(Tsp,in - Ta,out)
In | —/——m——=
(Tsp,out - Ta,in)

Ecuacion 45: Diferencia media logaritmica.

Ty =

Reemplazando:
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T Ta,inm aCpa — m’ sp pspAT T T
sp,in m,acpa - ( sp,out — a,in)

T . Ta,inm aCpa — m’ sp pspAT
1 pin m Cp a
n

ml —
l ( sp,out — aln)

Ecuacion 46

Se define el coeficiente global de transferencia de calor:

J _<1 L1 +Ax>_1
¢ ha hsp kac

Ecuacion 47: Coeficiente global de transferencia de calor.

Siendo h, estimable seguin correlaciones [33]. El valor de hs),, se obtiene de bibliografia [34]
debido a que la falta de datos térmicos y cinéticos impiden su estimacién mediante correlaciones.

Nug kg
aT x

Ecuacion 48: Coeficiente local convectivo del agua.

Donde:

1
Nug, = 0,332 Pr2/Re, .

Ecuacion 49: Correlaciéon adimensional de Nusselt.

El nimero de Prandt del agua en estas condiciones es proporcionado por tablas [35], mientras
gue el nimero de Reynolds del agua se define:

De esta forma:

Ecuacion 51

Reemplazando en el coeficiente global de transferencia de calor:

-1

1 1 Ax
Ue = ot
0332 pr3 [Pa¥eX)  fop  Kac
u
X

Ecuacion 52

Reemplazando las ecuaciones anteriores en la Ecuacion 44:
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Ecuacion 53

Despejando el drea de transferencia, e igualando la transferencia de calor con se obtiene la
ecuacion de disefio del area intercambiador de calor.
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Ecuacién 54: Area de superficie del intercambiador de calor.

Por otra parte, el estanque calefaccionado se disefia segun el tiempo de residencia.
Vestanque =tV
Ecuacion 55: Volumen de estanque.
Donde t corresponde al tiempo de residencia y V' el flujo volumétrico de la suspension de
pulpa.
Se expresa el balance de masa en la siguiente tabla:

Tabla 16: Balance de masa difusor.

Flujo| Nombre |Cantidad [ton]| Temperatura [°C]
F3 | Agua 2998,77 25
Sacarosa 479,803 25
Pulpa 269,889 25
Total 3748,46 25
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F4 | Agua 2998,77 80
Sacarosa 479,803 80
Pulpa 269,889 80

Total 3748,46 80

El flujo F3 proviene del equipo de conminucidn a una temperatura de 25 [°C]. Como liquido de
calefaccién en el intercambiador de calor se utiliza agua a 100[°C], sus propiedades se especifican en
Tabla 21. El flujo F4 corresponde a la suspension de pulpa, sus propiedades se especifican en Tabla 22.
La Tabla 19 expone las propiedades fisicas y termodindmicas del intercambiador de calor.

Tabla 17: Propiedades agua de calefaccion.

Dato |Va|or |Unidad |Descripcic’>n Supuesto Ref.
Agua

Pr |1,75 Numero de Prandt para agua a 100°C |Tabla de datos. [35]
p, |957,9 |[kg/m3] |Densidad del agua a 100°C. Tabla de datos. [35]
u 0,00028 |[Pa s] Viscosidad dinamica del agua a 100°C. | Tabla de datos. [35]
k, 10,679 |[W/m°C]|Conductividad térmica del agua 100°C |Tabla de datos. [35]

Temperatura del agua a la entrada del|Se requiere que la suspensién llegue a
Ty in [100 [°C] I.C. temperatura ambiente.
Cpa |4217 [j/kg°C] |Calor especifico del agua a 100°C Tabla de datos. [35]
v, 10,0852 |[[m3/s] |Flujo de agua refrigerante. Igual al flujo de suspension.

Se estima segun flujo de agua y area

v, |22,715 |[[m/s] Velocidad del agua a la entrada del I.C.|transversal entre placas del I.C.
m, |81,595 |[kg/s] |Flujo masico de agua Segun densidad del agua.

Tabla 18: Propiedades suspension de pulpa.

Dato |Va|or |Unidad |Descripcic')n Supuesto Ref.
Debido a la falta de datos termodindmicos
Coeficiente de conveccidn local paraly cinéticos, se estima mediante
hsp 5542,61 | [W /m?2°C] |la suspensidn. bibliografia. [34]
Temperatura suspension a la entrada|Proveniente del rompimiento celular en
Tsp,in |25 [°C] del I.C. autoclave.
Temperatura de salida de la|Temperatura necesaria para entrar a
Tsp,out |80 [°C] suspensioén de pulpa. proceso de hidrdlisis.
Se ponderan las densidades de los
Psp 1018,64 |[kg/m3] |Densidad de suspensidn de pulpa componentes de la corriente™*.
Se mantiene el flujo de salida de la
Vsp 0,0852 [[m3/s] Flujo volumétrico de suspension. conminucion.
mg, 86,769 |[kg/s] Flujo masico de suspension. Segun densidad de la suspension.
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Calor especifico promedio de la|Debido a lafalta de datos, se considera un
Cpsp [2100 [[/kg°C] |suspensién de pulpa. valor promedio de bibliografia. [36]
Diferencia de temperatura en la
ATy, |55 [°C] suspension de pulpa.
* __ F4qgua PatF4sacarosa PsactF4puipa Pp
psp - F4

Tabla 19: Propiedades I.C. de placas.

Dato |Va|or |Unidad |Descripcién Supuesto Ref.
Se estima segun I.C. placa industrial del

Ly 2,246|[m] Largo de placa. mercado. [37]
Se estima segun I.C. placa industrial del

L, 0,75[[m] Largo transversal del placa. mercado. [37]

A, 1,6845|[m?] Area de transferencia por placa. Se estima segun ancho y largo de placa.
Se estima segun I.C. placa industrial del

Ax 0,0006|[m] Espesor de placa. mercado. [37]
Se estima segun I.C. placa industrial del

x 0,005|[m] Distancia entre placas. mercado. [38]
Se calcula segln ancho de placa 'y

A 0,00375|[m?] Area transversal entre placas distancia entre placas
Se considera que las placas de I.C son

kac 15,6{[W /m°C] |[Conductividad térmica de la placa. |acero inoxidable. [35]
Se estima segun I.C. placa industrial del

Nymax 107 Numero de maximo placas por I.C. |mercado. [37]

Segun las tres tablas anteriores, es posible determinar el adrea de transferencia necesaria para
calentar la suspension de pulpa desde 25 a 80 [°C] seguin Ecuacion 60.

A =179,706 [m?]
Ecuacion 56: Area total necesaria I.C.

Segun el drea de una placa (Tabla 19iError! No se encuentra el origen de la referencia.) se d
etermina el numero de placas necesarias.

A~

Ecuacion 57: Numero de placas necesarias.

Seglin el nimero maximo de placas por intercambiador, se determina el nimero de
intercambiadores en paralelo que se necesitan.

Ecuacion 58: Numero de I.C.
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Se determina el volumen del estanque calefaccionado segln la Ecuacién 55, un tiempo de
residencia igual a 1 hora y el flujo volumétrico de suspensidon proveniente del intercambiador. Se
considera que no existe acumulacién.

Vestanque = 306,65 [m3]
Ecuaciéon 59: Volumen de estanque.

De este modo, se necesita un intercambiador de calor de 107 placas y un estanque
calefaccionado a 80[°C] con volumen igual 306,65 [m3]. Segun el flujo de salida del equipo, el tiempo de
operacion es de 12 horas por ciclo batch.

8.8 Dimensionamiento del intercambiador de calor

Se escoge dimensionar un intercambiador de calor (I.C.) de placas debido a que el esparcimiento
de la suspensién de pulpa a lo largo y ancho de cada placa permite una mayor area de transferenciay un
volumen reducido entre dos placas, de este modo se logra aumentar el area especifica y aumentar la
transferencia de calor. Esto es esencial debido a que se desea disminuir en 55 [°C] la temperatura de la
pulpa. Considerando el dimensionamiento del equipo anterior (difusor), se tiene la ecuacion general para
un intercambiador de calor.

>
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I
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Ecuacién 60: Area de superficie del intercambiador de calor.
Se expresa el balance de masa en la siguiente tabla:

Tabla 20: Balance de masa I.C.

Flujo| Nombre |Cantidad [ton]|Temperatura [°C]
FA | Agua 2998,77 80
Sacarosa 479,803 80
Pulpa 269,889 80
Total 3748,46 80
F5 Agua 2998,77 25
Sacarosa 479,803 25
Pulpa 269,889 25
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| Total | 374846

25

El flujo F4 proviene del equipo difusor donde alcanza una temperatura de 80 [°C]. Como liquido
refrigerante en el intercambiador de calor se utiliza agua a 5[°C], sus propiedades se especifican en Tabla
21. El flujo F5 corresponde a la suspensién de pulpa, sus propiedades se especifican en Tabla 22. Las
propiedades fisicas y termodindmicas del intercambiador de calor son idénticas a las del intercambiador
de calor del difusor expuestas en Tabla 19.

Tabla 21: Propiedades agua refrigerante.

Dato |Valor |Unidad |Descripcic’>n Supuesto Ref.
Agua
Pr |11,2 Numero de Prandt para agua a 5°C |Tabla de datos. [35]
pa 1999,9 [kg/m?3] |Densidad del agua a 5°C. Tabla de datos. [35]
u 0,00159 |[Pa s] Viscosidad dinamica del agua a 5°C. |Tabla de datos. [35]
k, 10,571 [W /m°C]|Conductividad térmica del agua 5°C |Tabla de datos. [35]
Temperatura del agua a la entrada|Se requiere que la suspensién llegue a
Toin |5 [°C] del I.C. temperatura ambiente.
Cp,a |4205 [j/kg°C] |Calor especifico del agua a 5°C Tabla de datos. [35]
Se considera igual al flujo de suspension
v, |0,0852 [m3/s] |Flujo de agua refrigerante. de pulpa.
Velocidad del agua a la entrada del|Se estima segun flujo de agua y drea
v, 22,715 [m/s] I.C. transversal entre placas del I.C.
m, |85173 |[kg/s] |Flujo masico de agua Segun densidad del agua.
Tabla 22: Propiedades suspension de pulpa.
Dato |Va|or |Unidad |Descripcién Supuesto Ref.
F5
Debido a la falta de datos termodindmicos
Coeficiente de conveccidn local paraly cinéticos, se estima mediante
hsp 5542,61 |[W /m?2°C] |la suspensidn. bibliografia. [34]
Temperatura suspension a la entrada|Proveniente del rompimiento celular en
Tspin 120 [°C] del I.C. autoclave.
Temperatura de salida de la|Temperatura necesaria para entrar a
Tsp,out |25 [°C] suspensioén de pulpa. proceso de hidrdlisis.
Se ponderan las densidades de los
Psp 1018,64 |[kg/m3] |Densidad de suspensidn de pulpa componentes de la corriente*.
Se mantiene el flujo proveniente del
Vsp  |0,0852 [[m3/s] Flujo volumétrico de suspensidn. difusor.
mg, 86,769 |[kg/s] Flujo masico de suspension.
Calor especifico promedio de la|Debido a la falta de datos, se considera un
Cpsp |2100 [j/kg°C] |suspension de pulpa. valor promedio de bibliografia. [36]
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AT,

Diferencia de temperatura en la
sp |-95 [°C] suspension de pulpa.

% — FS5qgua PatF5sacarosa PsactF5Spulpa Pp
Psp F5

Segln las tablas anteriores y las propiedades del I.C., es posible determinar el area de
transferencia necesaria para enfriar la suspension de pulpa desde 80 a 25 [°C] segun Ecuacién 60.

A =74,591|m?]
Ecuacion 61: Area total necesaria I.C.

Segun el area de una placa (Tabla 19) se determina el nimero de placas necesarias.

Ecuacion 62: Numero de placas necesarias.

En conclusidn, se necesitan 1 intercambiador de 45 placas. Segun el flujo de salida del equipo,
el tiempo de operacion es de 12 horas por ciclo batch.
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8.9 Simulacion de la hidrolisis y dimensionamiento del reactor enzimatico
Acorde a [19], el mecanismo de reaccion para la hidrdlisis enzimatica de la sacarosa es:

PTZ /IZS Ek

H.O ES

SE
N
SES

llustracion 8: Mecanismo de reaccién de la hidrélisis de la sacarosa mediante invertasa (también conocida como
sacarasa), propuesto en [19].

Donde E es la enzima libre (invertasa, que posee dos sitios activos), ES corresponde al complejo
activo enzima-sustrato (invertasa-sacarosa), SE y SES a complejos inactivos de la enzima (al crearse
enlaces entre sacarosa y enzima que la inhiben), P a los productos de la hidrdlisis (glucosa y fructosa) y
ka2, Ks, Ki, Kt' y Ks" las constantes cinéticas asociadas a cada reaccién del mecanismo.

La cinética corresponde a aquella de inhibicién por sustrato afecta a la concentracion de agua
“libre” (esto es, agua en la solucién que no hidrata las moléculas de sacarosa, representado por el
término WF ) segun la siguiente ecuacién:
_ kz'Ks'Eo'SaC _WF
1+ (Ks+ K;) Sac+ Kg-K/-Sac? W

—Ts

Ecuacion 63: Cinética de la reaccion de hidrdlisis enzimatica propuesta [19].

Cabe sefalar que cada molécula de sacarosa retiene 7 moléculas de agua, y ya que a altas
concentraciones de este soluto las moléculas se encuentran menos hidratadas, se presume que se
aglomeran, lo que causa un efecto de disminucion en la velocidad de reaccidon[19]. Agrupando algunas
constantes:

a1 =k2KS; az =KS+Kt 5 a3 =KS*Kt,

Se obtiene:

a,E,-Sac

1+a,-Sac+ a;-Sac?

—Ts Ay

Ecuacion 64: Cinética de la reaccion e hidrdlisis enzimatica.

Ya que la sacarosa no entra, sale ni se genera, solo se consume, el balance de masa de sacarosa
es:

d(Sac-V)
dt

Ecuacion 65: Balance de masa de sacarosa.

=_rs'V

Asumiendo volumen constante y conversién inicial de la reaccion nula, se deducen las integrales:
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t Sacq1 + a, - Sac + a3 - Sac?
fdt=f dSac
0 sacy a,-a,-Ey-Sac
1 a
= t = ———[In(Sac) — In(Sacy) + a, - (Sac — Sacy) + — - (Sac? — Sac?)]
a, - ay - Ey 2

Ecuacidn 66: Tiempo del proceso en funcién de la concentracion de sacarosa.

En base a esta ecuacion, se puede calcular a qué tiempo se obtiene cada concentracién de
sacarosa a partir de la inicial. Obteniendo estos datos se puede graficar concentracidn de sacarosa en
funcién del tiempo, como se ve en la llustracion 9. Cabe mencionar que se calcula el tiempo en funcion
de la concentracion porque no es posible despejar ésta de la ecuacién al ser no lineal. Asi, se graficé en
Excel el tiempo calculado en el eje X y los pasos de concentracion tomados en el eje Y para la sacarosa.
Por estequiometria se deduce aquella de la glucosa y fructosa.

G Concentracion de sacarosa, glucosa y fructosa en el reactor enzimatico

o
-~
T

Sacarosa
Glucosa y fructosa

o
()]
T

o
(&)
T

03

Concentracion [kmol/m3]
o
~

0 | | | | : " J
0 2 4 6 8 10 12 14

Tiempo [h]

llustracion 9: Concentracion de sacarosa, glucosa y fructosa en funcion del tiempo.

Con lo obtenido en la simulacién anterior, se obtiene que se alcanza una conversion del 99% de
la sacarosa a glucosa y fructosa en 12,5 [h].

Respecto del dimensionamiento de este reactor, el volumen se calcula como moles iniciales
dividido en concentracidn inicial de sacarosa. Segun el balance de masa, esto equivale a:
ng 1401717,6 [mol]
Cs

= 3.819.394 [L] = 3.819 [m?]
mol
0,367 [T]

Ecuacion 67: Dimensionamiento del reactor enzimatico.

Ya que para reactores bioldgicos se sugiere utilizar una relacion entre la altura y el didmetro de
3:1[39], el didmetro del reactor se calcula a partir del volumen para una geometria cilindrica:

D—34V—117
T 3r [m]

Ecuacion 68: Diametro del reactor enzimatico.
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Asi, la altura resulta:

Altura =3-D = 35 [m]

Ecuacion 69: Altura del reactor enzimatico.
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8.10 Disefio del filtro prensa

A continuacidn, se exponen las ecuaciones y supuestos considerados para el disefio del filtro
prensa batch para la suspension solido-liquido proveniente del biorreactor de hidrdlisis.

La tasa de filtrado se define como:
Q 14dv
vV=—=——
A Adt
Ecuacion 70: Velocidad de filtrado.
Por otra parte,

Q kAP

A Ll

Ecuacién 71: Ecuacién de Darcy.
Se define la resistencia al paso del liquido,

l
R=E=Rm+RC

Ecuacion 72: Resistencia total filtro prensa.
Reemplazando Ecuacién 72 en Ecuacion 71,

Q AP
A p(Rp+R)

Ecuacion 73.

Se define,
%4
Rc = BCZ

Ecuacion 74: Resistencia de torta.

Como la torta generada es de naturaleza organica, se considera compresible segln transcurre
el proceso de filtrado,

B = Bo(AP)*
Ecuacion 75: Coeficiente de resistencia especifico.

Reemplazando Ecuacién 75 en Ecuacion 74,

V
R, = BO(AP)SC_
A

Ecuacion 76.

Reemplazando Ecuacidon 76 en Ecuacién 73 y reordenando:

dt  uB,(AP)C = Rpu

dV~  APA? APA

Ecuacion 77: Ecuacion de diseiio forma diferencial.

Integrando y reordenando:
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upB,(AP)SC

R

fee=]

APA?

APA

Ecuacion 78: Ecuacion de disefio forma integral.

At

_ HB,(AP)*CV N Ryt

VvV  20P A

AP

Ecuacién 79: Ecuacidn de disefio filtro prensa, torta compresible presion constante.

Se desprecia la resistencia del medio bajo el supuesto de que la torta genera una resistencia
significativamente mayor que la del medio, debido a su mayor anchura y tortuosidad. Desde este punto
y reordenando, se obtiene la ecuacion de area de filtrado:

_(#BoCV?
- <2t(AP)1‘5>

Ecuacion 80: Area de filtrado

Segun supuestos y complemento bibliografico es posible definir los datos necesarios para el
dimensionamiento del filtro. Se expresan en la Tabla 23.

Tabla 23: Datos filtro prensa.

Dato |Valor Unidad Descripcion Supuesto Ref.
u 0,000891|[Pa seg] |Viscosidad del agua a 25°C Tabla de datos. [35]
Pp 0,21|[ton/m3] |Densidad de la pulpa. Tabla de datos. [40]
Pa 1|[ton/m3] |Densidad del agua a 25°C. Tabla de datos. [35]
Dsac 1,59|[ton/m3] |Densidad de la sacarosa. Tabla de datos. [41]
Pg 1,56|[ton/m3] |Densidad de la glucosa. Tabla de datos. [42]
Coeficiente de resistencia Se considera que la pulpa es
B, 1,38e10|[m/kgPa®] |especifica. principalmente pectina. [43]
t 36000([seg] Tiempo de filtrado. Se escoge segun inspeccion.
Se estima segun filtro prensa del
AP 600000([Pa] Caida de presion en la torta. mercado. [44]
Factor de compresibilidad de la  |Se considera que la pulpa es
S 0,38 pulpa. principalmente pectina. [43]
Evitar cantidades elevadas de sélidos en
Er 0,999 Eficiencia de filtrado. destilacion.

Segun los datos expuestos y el balance de masa es posible determinar el volumen de filtrado
total y la masa de torta por volumen filtrado.
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Tabla 24: Variables disefio filtro.

Variable Valor|Unidad | Descripcién Ecuacién
Masa de torta por volumen F7pupa(1 — Ef)
C 81,12 |[kg/m?3]|filtrado. %
ngulpa + Fgagua + ngac + Fggluc
VvV [3323,585|[m3] |Volumen total de filtrado. Pp Pa Psac Pg
F8pulpa
V, [709,5370|[m*] |Volumen total de torta. pp~°

Reemplazando los datos y variables en la ecuacién de disefio se obtiene el drea total de filtrado.
A =6326,509 [m?]
Ecuacién 81: Area total de filtrado.

Segun el mercado, los filtros prensa de mayor magnitud tiene un area cercana a los 1000 metros
cuadrado [44], por lo cual se decide trabajar con 7 filtros iguales en paralelo de A = 903,787 [m?] cada
uno. Segun el mercado, los filtros prensa de mayor magnitud tiene un drea cercana a los 1000 [m?] [44],
por lo cual se decide trabajar con 7 filtros iguales en paralelo de A = 903,787 [m?] cada uno. El tiempo
de operacién es de 10 horas y cada filtro tiene ancho maximo de torta determinado por la ecuacién 44.

7 Af

l, =0,1122 [m]

Ecuacion 82: Ancho de torta por filtro.

Valor razonable segun bibliografia [45] (entre 0,03 y 0,2 [m]).
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8.11 Simulacién cinética de crecimiento en cultivo de bacterias
Se simulé el crecimiento de las bacterias en cultivo en MATLAB, adjuntdndose a continuacion
el cédigo implementado.

8.11.1 Cédigo Matlab, programa principal de ejecucién

%% Programa Principal Cultivo de Bacterias
close all
clear all

clc

%% Produccion de Butanol
%$%Integrantes: Franco Corsini

% Javiera Farias

% Renan Pulquillanca
% Vanessa Vargas

P.u=0.6006; %[1/h]
P.Y xs=0.1088; % [g/g]
P.alpha=0.1; %[1/h]

%% Condiciones Iniciales
Sg0=120; % Concentracion Inicial de Glucosa
X0=0.2; % Concentracion Inicial de Celulas

tspan= [0 8];
CI=[Sg0 XO0]; % Vector de condiciones iniciales

[t, y] = ode23s(@(t,y) odevane(t,y,P), tspan, CI);
%% Grafico de concentraciones de bacteria y glucosa
hold on

plot(t,y(:,1)," 'linewidth"', 3)

plot(t,y(:,2), 'linewidth', 3)

xlabel ("\bf Tiempo [h]', 'FontSize',18)

ylabel ('"\bf Concentracion [g/1l]','FontSize',18)
title('Cultivo Bacteria Clostridium acetobutylicum ATCC
824", 'FontSize',20)

grid on

l=legend('Glucosa', 'Bacteria')

1.FontSize = 15;

8.11.2 Balance de glucosa y microorganismos

function dy=odes(t,y,P)

Sg=y(l); % Concentracion de Glucosa

X=y(2); % Concentracion de Bacteria

dy=zeros (2,1);

dy(1)=—(P.u*X)/(P.Y_xs); % Balance masa de Glucosa

dy (2)=(P.u-P.alpha) *X; % Balance de masa de Celulas

51



end

8.11.3 Resultados de simulacion de cultivo de bacteria Clostridium acetobutilycum

Cultivo Bacteria Clostridium Acetobutylicum ATCC 824

Concentracion [g/1]

o L L T 1§ 1 1

Tiempo [h]

llustracion 10: Resultados de simulacién en cultivo de crecimiento de microorganismos.

8.12 Dimensionamiento de reactor de cultivo
Se utiliza la siguiente ecuacion:
fermentacién
V= bacterias
- Csalida
bacterias

Ecuacion 83: Ecuacion de diseio de biorreactor

Reemplazando con la masa de bacterias necesarias en la fermentacién y la concentracién de
salida obtenida de la simulacion, se tiene:
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50 [kg]

V=——==5[m?]
10[g/L]
Ademas, existe una relacién 3:1 entre Altura y Didmetro, por lo tanto:
DZ
V=m-—-"h
Ty

Ecuacidn 84: Calculo de volumen de reactor.
h=3-D
Ecuacidn 85: Relacion altura-diametro en reactor biolégico.

Reemplazando, se tiene:

1% D23D vV 3D°
= - —_ - = 77—
Ty Ty
3D3 345
5=r———>D= |— > D =1,29 [m]
4 3'm

Ecuacion 86: Diametro del reactor de cultivo.
h =3-12.85[m] » h = 3,86 [m]
Ecuacion 87: Altura del reactor de cultivo.

Se concluye que las dimensiones del reactor, de geometria cilindrica, serian de 1,29 [m] de
didmetro y 3,86 [m] de altura.
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8.13 Leyes Cinéticas en Fermentacion ABE

A continuacidn, se presentan las leyes cinéticas correspondiente al proceso de fermentaciéon ABE
extraidas desde fuentes bibliograficas [18] para un reactor batch. Cabe sefialar que la bacteria
Clostridium acetobutylicum usa como sustrato la glucosa (Sg) para su crecimiento, y genera como
productos acetona, butanol y etanol.

La velocidad de reaccidon de biomasa se presenta en la Ecuacién 88, donde se considera la
ecuacion de Monod para el crecimiento de las bacterias. Ademds, se debe mencionar que las bacterias
Clostridium acetobutylicum sufren inhibiciones por altas concentraciones de sustrato (Sg) y por
producto butanol (But) [46], efectos que se consideran al momento de construir las leyes cinéticas.
Ademas de la entrada de remolacha y bacterias al fermentador, se agrega acido butirico y acido acético,
para alcanzar mayores conversiones de ABE y reducir el efecto de inhibicién por producto. [47].

Desde la Ecuacion 88 hasta la Ecuacion 93, se presentan las velocidades de reaccién de butanol,
acido butirico, acetona, acido acético, y etanol respectivamente. [18]

Ux 771 Hmaxx kSg + Sg 1 + But kSi

\ ) )

Ecuacion 88: Velocidad de reaccion de Biomasa

Sb
TBut = M2 | VmaxBut (M)

Ecuacion 89: Velocidad de reaccion de Butanol.

/ S g I \ maxBut k _.l_ S b
| Sh
1 Sb ] 3 L maxSh

| =7
ksgsp +S9)\ 1 4+ ’fﬂ / ’ Yguesn
But

Ecuacién 90: Velocidad de reaccién de Acido Butirico.

Act
Tace = N4 | VmaxAce (m)

Ecuacion 91: Velocidad de reaccion de Acetona.
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( Act )
Act 5 maxAct kSgAct+Sg 14 Ace 4 Yaceact
iAce

Ecuacién 92: Velocidad de reaccién de Acido Acético.

Sg
Tet = N6 * | VmaxEt * —ks . +Sg
g

Ecuacion 93: Velocidad de reaccion de Etanol.

Por ultimo, se presentan los balances de masa en el reactor batch de fermentacion para la
glucosa, biomasa, butanol, acido butirico, acido acético, acetona y etanol respectivamente.

asg _ _ Bx

Ecuacion 94: Balance de masa de Glucosa.

dX
2= Gix—ka) X

Ecuacion 95: Balance de masa de Biomasa.

dBut
Tar T TeeX

Ecuacion 96: Balance de Butanol.

dSh
FE

Ecuacién 97: Balance de Acido Butirico.

dAct
@ e

Ecuacién 98: Balance Acido Acético.

dAce
Tar T Taee X

Ecuacion 99: Balance de Acetona.
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dEt
a ek

Ecuacion 100: Balance de Etanol.

8.14 Cdédigo Matlab y resultados de simulacion de la fermentacion.

A partir de las leyes cinéticas presentadas en Leyes Cinéticas en Fermentacion ABE, se resuelven
las ecuaciones diferenciales.

8.14.1 Programa principal de ejecucion
close all
clear all

%% Produccion de Bio-Butanol

%% Integrantes:

% Franco Corsini
% Javiera Farias
% Renan Pulquillanca
% Vanessa Vargas

%% Estructura de Parametros para cinetica de reaccion

.k AA=3.7924; [g/1] Constante de afinidad del acido acetico

.k But=9.8772; g/1l] Cte de inhibicion de crecimiento por Butanol
.k d=0.1; 1/h] Constante de muerte de las bacterias

ki Ace=16.4454; g/1l] Constante de inhibicion por acetona

.k Sb=3.5; g/1l] Constante de afinidad Butanol-Acido butirico
.k _sg=25; g/1l] Constante de afinidad de la glucosa

.k _SgAct=0.5; g/1l] Constante de afinidad Glucosa-Acido acetico
.k SgEt=0.0726; g/1l] Constante de afinidad Glucosa-Etanol

.k _SgSb=2.51; g/1l] Constante de afinidad Glucosa-Acido butirico

]
]
]
]
]
]
]
]
]
.k 5i=240.5; g/1l] Constante de inhibicion por glucosa
]
]
]
]
]
]
]
]
]

oA v v v IR v AR v B v s v L B v IR v L v Bl v B v L v s v BN v Bl o B o AL v s o B o s v B B v

A0 A0 00 00 9 o 0o GO AC A0 A0 IO A0 A A J° O J° O A O AC IO OO P

.vmax_ Ace=0.6361; Vel. esp de produccion max acetona
.vmax_ Act=0.3349; 1/h] Vel. Esp. de produccion max acido acetico
.vmax_But=0.9949; 1/h] Vel. Esp. de produccion max Butanol
.vmax Et=0.0638; 1/h

.vmax_ Sb=0.7159; 1/h

.u max=0.6003; 1/h

.Y AceAct=0.4182; g/g

.Y ButSb=0.4852; g/g

.Y XSg=0.1088; g/g

.nl=1; ]

.n2=1; [ ]

.n3=1; [ ]

.n4=1; [ ]

.n5=1; [ ]

.n6=0.9; [ ]

%% Condiciones Iniciales
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Sg0=100; % [g/l]Concentracion Inicial de Glucosa
X0=0.01; % [g/l]Concentracion Inicial de Celulas
But0=0.01; % [g/l]Concentracion Inicial de Butanol
Sb0=0; % [g/l]Concetracion Inicial de Acido Butirico
Act0=0.01; % [g/l]Concentracion Inicial de Acido Acetico
Ace0=0.01; % [g/l]Concentracion Inicial de Acetona
Et0=0.01; % [g/l]Concentracion Inicial Etanol

oo

tspan= [0 100]; [h] Tiempo
CI=[Sg0 X0 ButO Sb0 Act0 AcelO Et0];% Condiciones Iniciales

%% Resolver ODEs
[t, y] = ode23s(Q@(t,y) odes(t,y,P), tspan, CI);

%% Grafico de curvas de concentracion en el tiempo de cada especie
hold on

plot(t,y(:,1),"'linewidth',2.5) %Grafico de Glucosa

yyaxis left

xlabel ("\bf Tiempo [h]', 'FontSize',17)

ylabel ('\bf Concentracion [g/1l]','FontSize',17,'Color','k")
plot(t,y(:,2), 'linewidth',2.5) %Grafico de Celulas

yyaxis right

plot(t,y(:,3), 'linewidth',2.5) %Grafico de Butanol

yyaxis right

ylim ([0 207)

plot(t,y(:,6), 'linewidth',2.5) %Grafico de Acetona

yyaxis right

plot(t,y(:,7),"'linewidth',2.5) %Grafico de Etanol

yyaxis right

yyaxis right

ylabel ('\bf Biomasa, Productos [g/l]', 'FontSize',17)
title('Fermentacion ABE usando Bacteria Clostridium acetobutylicum ATCC
824','Color', '"black', 'FontSize', 18)

grid on
l=legend('Glucosa', 'Bacteria', 'Butanol’', 'Acetona', 'Etanol");
1.FontSize = 16;

8.14.2 Velocidades cinéticas y balances de masa en Matlab

function dy=odes(t,y,P)
%% Concentraciones de las especies en fermentacion ABE

Sg=y(l); % Concentracion de Glucosa
X=y(2); % Concentracion de Bacteria
But=y(3) ;% Concentracion de Butanol

Sb=y (4); % Concentracion de Acido Butirico
Act=y(5);% Concentracion de Acido Acetico
Ace=y (6) ;% Concentracion de Acetona
Et=y(7); % Concentracion de Etanol

dy=zeros(7,1); %Vector de ceros donde se guardaran las edos

%% Velocidades de reaccion de las especies de fermentacion ABE

% Velocidad de reacccion de Biomasa
u x=P.nl*(P.u max*(Sg/(P.k Sg+Sg))* (1/(1+But/P.k But))* (1-(Sg/P.k Si)));
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% Velocidad de reaccion de Butanol
rBut=P.n2* (P.vmax_But* (Sb/ (P.k Sb+Sb)));

% Velocidad de reaccion de Acido Butirico
rSb=P.n3* (P.vmax_Sb* (Sg/ (P.k SgSb+Sg))* (1/(1+(But/P.k But)))) -
P.n2* (P.vmax_But* (Sb/ (P.k_Sb+Sb)))/P.Y ButSb;

% Velocidad de reaccion de Acetona
rAce=P.n4* (P.vmax_Ace* (Act/ (P.k_AA+Act)));

%Velocidad de reaccion de Acido Acetico
rAct=P.n5* (P.vmax_ Act* (Sg/(P.k SgAct+Sg))*(1/(1+Ace/P.ki Ace)))-
P.nd4* (P.vmax_ Ace* (Act/(P.k AA+Act)))/P.Y AceAct;

%Velocidad de reaccion de Etanol
rEt=P.n6* (P.vmax Et* (Sg/(P.k_SgEt+Sg)));

%% Balances de masa para sustratos y productos

dy (1)=-(u_x*X/P.Y XSg); % Balance masa de Glucosa

dy (2)=(u_x-P.k d)*X; % Balance de masa de Celulas

dy (3) =rBut*X; % Balance de masa de Butanol

dy (4)=rSb*X; % Balance de masa de Acido Butirico
dy (5) =rAct*X; % Balance de masa de Acido Acetico
dy (6) =rAce*X; % Balance de masa de Acetona

dy (7)=rEt*X; % Balance de masa de Etanol

end

Por ultimo, se realiza la simulacién del proceso de fermentacidn ABE, con el objetivo de alcanzar
la maxima conversion de glucosa y concentracion de butanol, por lo tanto, se obtiene que la
concentracion inicial de S, alimentada al reactor es de 100 [g/I]. Los resultados se muestran en la
llustracion 11.
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Fermentacion ABE usando Bacteria Clostridium Acetobutylicum ATCC 824

— Glucosa
— Bacteria

- = Acetona

—

Concentracion [g/l]

o 10 20 30 40 50 60 70 80 20 100

Tiempo [h]

llustracion 11: Resultados de Simulaciéon Fermentacién ABE, Concentracion inicial de glucosa 100 [g/1].

8.15 Dimensionamiento del fermentador

De manera de procesar la mayor cantidad de remolacha en la menor cantidad de lineas de
produccidn, se escogid el reactor de mayor tamafio disponible para un proceso batch, que es 5.000 [m3]
[48], debido a que esta es la etapa limitante de la produccién. Este opera por 60 horas, la relacién
altura:didmetro es 3:1 para reactores bioldgicos [49]. El volumen queda determinado a partir de la
siguiente ecuacion, considerando el equipo como un cilindro.

2

V=T['T'h

Ecuacion 101: Calculo de volumen de reactor.
h=3-D

Ecuacion 102: Relacion altura-diametro en reactor bioldgico.
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Reemplazando la Ecuacion 101 en la Ecuacién 102, se obtiene:

venDap Ly o3
= P - — -
T T

3D3 314 -5.000
5000=mr—— > D= |— > D =12,85[m]
4 3'm

h=3-12,85 [m] - h = 38,555 [m]

Por lo tanto, las dimensiones del reactor biolégico son: altura 38,55 [m] y didmetro 12,85 [m].
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8.16 Dimensionamiento del pervaporador

En esta operacion unitaria se separan los componentes orgdnicos: acetona, butanol y etanol, del
agua. Se considera una pervaporacion con membrana hidrofébica, la cual permite el paso de los
alcoholes y acetona, mientras que el agua tiene difusion restringida a través del equipo [50], es decir, la
totalidad de los compuestos organicos se pervaporan mientras que el agua se pervapora en baja
cantidad.

AB% Membrana 1 ABE (pervap) - Membrana 2 ABE (pervap) - Membrana 3 wﬁ-
H20 (pervap) H20 (pervap) HZ0 (pervap)
H20 H20 H20

llustracion 12: Pervaporacion de ABE

Para el dimensionamiento se considera que la mezcla ABE es totalmente soluble en agua, por lo
tanto, la cantidad de agua se repartira proporcionalmente en el equipo de pervaporacién en cada mezcla
binaria de la especie i con el agua. Es decir, por comodidad de andlisis, se considerara que la mezcla
cuaternaria ABE-Agua, corresponde a 3 mezclas binarias: Acetona-Agua, Butanol-Agua y Etanol-Agua,
donde cada una posee afinidad distinta con la membrana.

m;

M i H,0 = Xi " Mpy,0 = Mr 4BE Tz

Ecuacion 103: Masa de agua segiin componente i.

Considerando el siguiente balance de masa:
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Tabla 25: Balance de masa en pervaporador.

Flujo Nombre Cantidad [ton]
Butanol 70,50
Etanol 29,50
F17 Acetona 48,00
Agua 2973,74
Sacarosa 4,80
Total 3126,54
Agua 2973,63
F18 Sacarosa 4,80
Total 2978,43
Butanol 70,50
Etanol 29,50
F19 Acetona 48,00
Agua 0,1037522382
Total 148,10

Se determina la masa de agua en cada mezcla binaria,

M But, 1,0 = (70571 295 + 48)

M ECLH0 = (7051 29,5 + 48)

M acH0 = (705 + 29,5 + 48)

70,5

Ecuacion 104: Agua en butanol.

29,5

Ecuacion 105: Agua en etanol.

48

Ecuacion 106: Agua en acetona.

-2973,739 [ton] = 1416,54 [ton]

-2973,739 [ton] = 592,739 [ton]

-2973,739 [ton] = 964,456 [ton]

A continuacion, se define el factor de separacion o selectividad de la especie i con el agua

mediante la Ecuacion 107.

Ecuacion 107: Selectividad de la especie i sobre el agua en la membrana de pervaporacion.

<mf,tot) (
mf,i

My tot
mpﬂHZ 0

)

mfrHZ 0

a; =
i,H, O (mf,tOt

Mf H,0

)(

My tot
Mp,i

)

g

Mg ;

)

Mp,i )
mleZ 0

Se toma como supuesto que la especie i pervaporada es igual a la alimentada, es decir, m;; =

my,; , por lo tanto, se obtiene:
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M 1,0

a; H, O
) m
p,H,0

Ecuacion 108: Selectividad simplificada.

A partir de datos bibliograficos, se obtiene el factor de separacidn para las especies butanol y
etanol en agua [50]. Con ello se determina la cantidad de etapas de pervaporacion requeridas para
obtener una mezcla binaria de etanol, con un porcentaje menor a 1 % de agua [51]. Cabe destacar, que
el numero de etapas es determinado por la pervaporacién de etanol, ya que es la molécula con una
menor selectividad [50].

gt H,0 = 18
Por lo tanto, se obtiene la masa de agua pervaporada en la primera etapa.

Mg H,0
= My, 0pervi = 182 = 32,93 [ton]

Ecuacion 109: Primera pervaporacion de etanol-agua.
Para una segunda pervaporacion, se determina la segunda masa de agua pervaporada.

32,93

Mu,0perv2 = 1~ [ton] = 1,83 [ton]

Ecuacion 110: Segunda pervaporacion de etanol-agua.
Por ultimo, para una tercera pervaporacion se determina la cantidad de agua pervaporada.

1,83
Mu,0,perv3 = F [ton] = 0,1 [ton]

Ecuacion 111: Tercera pervaporacion de etanol-agua.

La cual cumple las condiciones asociadas al Articulo 4 para la produccién de Bioetanol, segun la
ley de Chile [51], por lo cual se necesita una pervaporacion de triple efecto como se observa en la
llustracion 12.

A continuacion, se determina cantidad de agua pervaporada en la mezcla binaria con butanol
para tres etapas:

Mg 1,0
abut, H, 0 =104 - mHZO,perv 1= 102 = 13,62 [ton]

Ecuacion 112: Primera pervaporacion de butanol-agua.

Para una segunda pervaporacion, se determina la masa de agua pervaporada

13,62
Muy,o0,perv2 = W [tOTl] =0,13 [ton]

Ecuacion 113: Segunda pervaporacion de butanol-agua.
Por ultimo, para una tercera pervaporacion se determina la cantidad de agua pervaporada.

0,13 3
Muy,0perv3 = m [ton] =1,25-10 [ton]

Ecuacion 114: Tercera pervaporacion de butanol-agua.
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Por otro lado, se asume que la selectividad o factor de separacidn del butanol y la acetona son
similares, es decir, agy: = Ayce [52]. Asi se determina la cantidad de agua pervaporada para la mezcla
binaria acetona-agua.

Mgy, 0
Qpce, H, 0 = 104 - My,0,perv1 = 10; = 9,27 [ton]

Ecuacién 115: Primera pervaporacion acetona-agua.

9,27
Muy,o0,perv2 = m [tOTl] = 0,089 [tOTL]
Ecuacion 116: Segunda pervaporacion acetona-agua.
0,089

My, 0perv3 = 1.Tll[ton] = 8,57 -107* [ton]

Ecuacion 117: Tercera pervaporacion acetona-agua.

A continuacion, se determina el area de la membrana necesaria para separar la mezcla ABE del
agua a partir de la Ecuacion 118, donde se despeja el area y se obtiene la Ecuacion 119.

m;
Ji==- :
Ecuacion 118: Flux de la especie i en una membrana de pervaporacion.
— mi
it

Ecuacién 119: Area de filtracién en la pervaporacién para la especie i.

Donde m; corresponde a la masa toal del componente i.

Segun bibliografia [50], se tiene que los flux de etanol y butanol son idénticos, segun este punto,
se toma el supuesto que la acetona también cumple esta igualdad.

kg
Jace = Jput =Jet = 9,5 [m]

Ecuacion 120: Flux de componentes segtin bibliografia.

Por otra parte, segln el balance de masa, se observa que el mayor flujo masico entre los
componentes organicos corresponde al butanol, esto implica que el mayor requerimiento de area de
membrana proviene de la separaciéon del butanol. Bajo este punto, el drea de membrana queda
determinada segun el drea necesaria para pervaporar el butanol y un tiempo de operacién igual a 10
horas, seleccionado mediante inspeccidn.

Appem = 742,11 [m?]
Ecuacién 121: Area de membrana de pervaporacion.

En conclusidn, se necesita un equipo de pervaporacion de triple efecto, donde cada efecto
requiere de un area de membrana igual 742,11 [m?]. Segun el célculo realizado para cada etapa de
pervaporacion, se determina la cantidad de agua pervaporada, siendo igual a la suma de la masa de agua
en la tercera pervaporacién de cada componente.

Mot m0pery = 8,57 - 107*[ton] + 1,25 -1073[ton] + 0,1[ton] = 0,102 [ton]

Ecuacion 122: Masa de agua pervaporada.
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Por otra parte, se tiene que la masa total de organicos pervaporados es,
Meotorgpers = 48 [ton] + 70,5 [ton] + 20,5 [ton] = 148 [ton]
Ecuacién 123: Masa de organicos pervaporados.

De esta manera el porcentaje de agua en la mezcla pervaporada es de 0,07%, lo cual facilita en
gran medida la siguiente operacién (separacion de los componentes organicos mediante destilacion).
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8.17 Dimensionamiento de las torres de destilacion

Para dimensionar torres de destilacién se utiliza el método de McCabe-Thiele, un método
grafico que utiliza un equilibrio liquido-vapor de las especies a separar

Torre 1

Se utiliza el equilibrio Acetona-Etanol. Se trabaja a 4 veces la razén de reflujo minimo, que se
obtiene de la recta de enriquecimiento, segun las siguientes ecuaciones:
R Xpi
— T Xp + Di
R, +1 R, +1

y

Ecuacion 124: Recta de rectificacion

!
_ Ligi Fi
Y=o Xn — 17 XBi
api api

Ecuacion 125: Recta de agotamiento

Asi, se conforma graficas, donde las lineas de pendiente infinita corresponden a la fraccion
volumétrica de la cola, alimentacion y cabeza, respectivamente. Detalles en llustracion 13

EQUILIBRIO LiQUIDO VAPOR ACETONA-ETANOL

0 01 0,2 03 0,4 05 06 0,7 0,8 0,9 1

= Equilibrio == |dentidad Rmin Alimentacion =Rectificacion = Agptamientp wesCabeza =(Cola

llustracion 13: Equilibrio Etanol-Acetona y rectas de operacién

Para contabilizar los platos necesarios, se realiza el método mostrado en la llustracién 14,
obteniéndose 14 platos mas un recalentador para obtener la pureza necesaria.
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¥ Acetona en Vapor

EQUILIBRIO LiQUIDO VAPOR ACETONA-ETANOL

04 05 05 07 03 02 1
o Acetona en Liguido

llustracion 14: Método McCabe Thiele para torre 1
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Torre 2

Se realiza un procedimiento analogo a la torre 1, obteniéndose la llustracion 15

EQUILIBRIO LIQUIDO VAPOR ETANOL-BUTANOL

03
032
07
06
05
04
03
02

01

0 01 02 03 04 05 06 07 0,8

Serigs]l = |dentidad == Rmin Alimentadon  =——=Rectificcion =———pgotamiento ee=Czbozz —e=—=Cgla

llustracion 15: Equilibrio Etanol-Butanol y rectas de operacion

059

Nuevamente se obtienen 7 platos mds un recalentador para producir a la pureza necesaria,

como muestra la llustracion 16
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¥ Etanol en Vapor

EQUILIBRIO LIQUIDO VAPOR ETANOL-BUTANOL

04 05 0§ 07 08 08

X Etanol en Liguido

llustracion 16: Método McCabe Thiele para torre 2
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8.18

Carta Gantt

Tabla 26: Carta Gantt del Proceso

Equipo

Tiempo [horas]

Conminucion

Difusor

IC

Hidrolisis

Filtro 1

5/10|15|20

25

30

35

40[45|50|55]| 60 | 65

70

75

80

85

90

95

100

105

110

115

120

R. Cultivo

Fermentacion

Tamiz

Pervaporador

Condensador

Destilacion 1

Destilacion 2

Tiempo ciclo batch [h]

110

70




