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GLOSARIO

BAGAZO DE CANA: Desecho que queda después de la molienda de la cafa
de azucar. Esta formado por un conjunto de particulas de diferentes tamafios
cuyo promedio oscila entre 1.5 a 2.5 mm, el resto consta de sdlidos solubles e
insolubles. Es utilizado cominmente como combustible en las calderas que dan
energia a los ingenios (Leeson y Summers, 2000)

CIPSD: Sub-corriente utilizada para manejar componentes convencionales que
aparecen en fase sélida, pero que no participan en el equilibrio.

CORRIENTE DE CORTE: En un diagrama de flujo, son las corrientes que
permiten efectuar un célculo secuencial de las unidades en presencia de
reciclos.

CRISTALIZADOR MSMPR: modelo idealizado de cristalizado, llamado modelo
de suspension mezclada- separacion de productos mezclado.

MAGMA: En la cristalizacion industrial de una disolucion la mezcla bifasica
formada por las aguas madres y los cristales de todos los tamafios, contenida
en un cristalizador y que se saca como producto.

MELADURA: Es el jugo clarificado y concentrado por evaporacion.

MIEL: Liquido madre de las masas cocidas, que se separa de los cristales por
centrifugacion.

MIEL FINAL O MELAZA: Liquido denso y viscoso obtenido de la centrifugacion
de la masa cocida final y del cual no es posible recuperar, econOmicamente,
mas sacarosa por los métodos usuales.

MIEL VIRGEN: Es la meladura, que no ha sido sometida al proceso de
cristalizacion, cuando su contenido de azulcares totales como reductores, es
mayor a 67%.

MIXCIPSD: Corriente mixta con soélidos convencionales presentes con un
tamafo de distribucion de particula conocida.

MIXED: Sub-corriente utilizada para manejar componentes convencionales en
fase vapor-liquida —solido en estado de equilibrio.

VINAZA: residuo de las destilerias de alcohol que se produce en una
proporcion de 13 litros por cada litro de alcohol obtenido, proporcion que puede
variar entre 10 y 15 litros de vinaza por litro de alcohol. Este subproducto es
alto en el contenido de potasio, azufre y calcio.



RESUMEN

Titulo: SIMULACION DEL PROCESO DE PRODUCCION DUAL BIOETANOL
COMBUSTIBLE-AZUCAR'.

Autor: Claudia Ximena Ramirez Novoa?®

Palabras clave: Azlcar, Bioetanol, Cafa de azlcar, Simulacion.

Con el desarrollo del programa nacional de biocombustibles en Colombia se han
incorporado las tecnologias para la obtencién de bioetanol (destileria) a los ingenios
azucareros ya existentes, en diferencia con Brasil donde las plantas estan una vez
disefiadas para produccién dual bioetanol-azicar con un alto grado de integracion
masica y energética. Por esta razon el objetivo de este trabajo fue la simulacion del
proceso de produccion dual azucar- bioetanol para el caso especifico colombiano,
donde ambos procesos inicialmente fueron disefiados por separado, esto con el fin de
lograr un mayor grado de integracion y como consecuencia aumentar la eficiencia
energética y productividad del proceso.

El presente trabajo se desarrollo en el simulador ASPEN PLUS®, (Aspen
Technologies, Inc., EUA), se simulé el proceso de produccion dual azucar-bioetanol en
condiciones colombianas con el proposito de obtener un modelo que permita evaluar
ylo predecir el comportamiento del sistema, para la facilitacién de la implementacion
de acciones correctivas, mejoras y/o definir estrategias de operacion.

En este proyecto se manejaron tres casos de estudio para la simulacion en el primero
una mezcla de sustratos miel-jugo claro-meladura, en el segundo solo se manejo
como sustrato miel final y en el tercero miel final y jugo para la produccion de
bioetanol.
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1. INTRODUCCION

El proyecto que se presentara a continuacion fue realizado dentro del marco
del programa estratégico “Optimizacién Del Proceso Dual de Produccion
Simultdnea (Azucar — Alcohol) y Desarrollo de los Nuevos Procesos de
Produccion de Bioetanol Combustible” aprobado por COLCIENCIAS, con la
participacion de CENICANA vy la Universidad Industrial de Santander, el cual
tiene dentro de sus objetivos el desarrollo de modelos matematicos y

simulaciones para los procesos de la agroindustria azucarera colombiana.

La obtencion de biocombustibles a partir de materias primas agricolas y
forestales se convirtié en un gran desafio en los ultimos 10 afos. El bioetanaol,
alcohol carburante, se obtiene generalmente de: almidones de cereales (trigo,
maiz, cebada, yuca), azucares (cafia de azucar, remolacha azucarera, sorgo
dulce) y el bioetanol de segunda generacidon se obtiene de sustancias

celulésicas (desechos agricolas y forestales) por fermentacion alcohdlica.

En Colombia la ley 693 de 2001 del Ministerio de Minas y Energia establece el
uso de alcohol como oxigenante de gasolina a partir del 2005 en centros
urbanos de mas de 500.000 habitantes, dando un plazo de tres afios para que
todas las ciudades acogieran esta norma. Para suplir las necesidades
estimadas es necesaria la construccion de 8 a 10 plantas de produccion de
bioetanol (Acosta,2003).

Siendo la cafia de azucar la principal materia prima para la produccion de
bioetanol en Colombia, ya sea en forma de jugo de cafia, meladuras
(subproducto de la industria azucarera) o miel. Razén por la cual se ha
incorporado la tecnologia de la compafiia Praj-delta T (compafiia especializada
a escala mundial que suministra la tecnologia para producir el alcohol a partir
de la cafla de azucar, bien sea de la melaza o del jugo directamente, su
tecnologia es de fermentacion continua, deshidratacion con tamices
moleculares y tratamiento anaerdbico de las vinazas) para la obtencion de

bioetanol (destileria) al proceso ya existente de produccién de azucar en los
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ingenios del pais. A diferencia de paises como Brasil donde sus plantas fueron
disefiadas para produccion dual bioetanol-azicar con un alto grado de
integracion masica y energética. En el caso de colombiano la planta de
bioetanol y la planta de azucar no fueron disefiadas para la produccion
conjunta lo que significa muy bajo grado de integracion y como consecuencia
baja eficiencia energética de procesos productivos, agregando que la
tecnologia comprada solo era para trabajar con una corriente pura de miel y
con una recirculacion alta de vinazas, y en la actualidad se trabaja con una
mezcla de miel-juga claro — meladura lo que ha generado una probleméatica en

su integracion y en el manejo de vinazas.

Por esta razon el objetivo de este trabajo fue la simulacion del proceso de
produccion dual de azucar- bioetanol a partir de cafia de azucar para el caso
especifico colombiano, donde ambos procesos inicialmente fueron disefiados
por separado, esto con el fin de lograr mayor grado de integracion y como

consecuencia aumentar la productividad del proceso dual.

Existen diversos caminos para la produccién simultanea de azucar y bioetanol
a partir de la cafa de azucar. El primero, es a partir de la extraccion del jugo
de cafia, una vez obtenido se divide en dos fracciones las cuales son
enviadas para la produccion de cada uno de los productos (azucar-bioetanol),
este proceso genera inconvenientes en cuanto a la produccion de azucar para
consumo debido a la no clara normatividad. Un segundo camino para la
produccion dual es la obtencion del bioetanol por la combinaciéon de corrientes
del proceso de la produccion de azucar, por ejemplo; la combinacion de jugo
clarificado, meladura y un tipo de miel.

Este ultimo caso ha sido el caso base empleado para la simulacion ya que

representa las condiciones nacionales de produccion.

En el capitulo de generalidades se comenta sobre la situacién mundial de los
biocombustibles, la normatividad existente, los proyectos de alcohol carburante
a nivel nacional y la descripcion del proceso como de los sistemas tecnoldgicos
utilizados en la actualidad para la produccion de bioetanol. En el capitulo de

topologias de simulacién se describe las posibles topologias del proceso dual
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manejando como sustratos hacia la fermentacién diferentes corrientes
intermedias de la produccion de azlcar, concluyendo cuales seran las
topologias a simular y porque. En el capitulo del desarrollo del modelo en
Aspen Plus, se describe como fue construido el modelo de simulacion del
proceso de produccién dual. Y finalmente se presentan los resultados,

conclusiones y recomendaciones del proyecto.
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2. GENERALIDADES.

Los biocombustibles no son un nuevo tema como fuente de energia, son el
resultado de los programas promovidos a finales de la década del setenta para
ayudar a aliviar la presién en el precio del petréleo. Los biocombustibles han
estado en una fase de desarrollo industrial durante los ultimos afios, y se

espera en el futuro, un crecimiento sostenido de este sector en todo el mundo.

2.1. Situaciéon Mundial.

La produccion mundial del alcohol carburante crecera 191%, de 55.700
millones de litros fabricados en 2007 a 162.000 millones en 2015, segun un
estudio presentado durante una Conferencia Internacional de Biocombustibles

en Sao Paulo (Conferencia Biofuels, 2008).

La demanda de etanol en 2010, segun el mismo estudio, sera de 101.000

millones de litros, ante una oferta de 88.000 millones de litros.

Ese “escenario tiende al equilibrio en 2015, cuando la oferta debera situarse
cercana a 162.000 millones de litros, frente a una demanda que rondara
150.000 millones de litros”, revela el estudio de la Organizacion de Naciones
Unidas para la Agricultura y la Alimentacion (FAO), la Comisién Econdmica
Para Ameérica Latina de la ONU (CEPAL) y el banco brasilefio de fomento
BNDES.

En 2007, el mundo produjo 55.700 millones de litros de alcohol carburante, de
ellos 26.000 millones en Brasil (de cafia de azucar), 20.000 millones en
Estados Unidos (en base a maiz), 7.400 millones en los paises asiaticos, y

cerca de 2.300 millones de litros en la Unién Europea (UE) (Reuters, 2008).
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2.1.1 Brasil.

En 1973, el fuerte aumento del petroleo impulsé a Brasil, rico en cafia de
azucar y sin petrdleo (importaba el 80% del combustible), a comenzar a
producir bioetanol. Se construyeron automoviles que funcionaban con bioetanol
puro hasta finales de los 80 (9 de cada 10 automdviles nuevos funcionaban

exclusivamente con etanol).

En 2003 los constructores de automoviles trajeron un motor flex-fuel que podia
funcionar con cualquier mezcla de etanol y nafta; actualmente 7 de cada 10
automéviles nuevos que se venden son de este tipo, incentivados por la
posibilidad que tiene el consumidor de utilizar el combustible que le resulte mas

barato.

Actualmente el Alcohol Carburante Brasilefio es el mas competitivo de todo el
mundo. Brasil es el actor mas importante en el mercado mundial del Alcohol. El
crecimiento de la produccion brasilefia de Alcohol esta sustentado en una
moderna infraestructura industrial, constituida por 367 fabricas, donde las
ventajas comparativas y competitivas de la Cafa de azucar se han venido
sistematicamente desarrollando y consolidando, a través de la investigacion y
el desarrollo tecnologico de plantaciones mas eficientes y el mejoramiento
genético de estas logrando en los ultimos afios, ganancias de productividad. En
1975 obtenian 2.000 litros de etanol por hectarea de cafia de azucar; hoy
obtienen casi 7.000 litros, lo que genera un costo muy bajo a la unidad Alcohol

producido.

2.1.2 Colombia.

En el marco de la Ley 693/2001, Colombia inicia la era de nuevos combustibles
con la obligatoria mezcla de alcohol—gasolina (5-95%), es decir, se legislé para
permitir la libre competencia en la produccion, distribucion y comercializacion
de alcoholes no potables. Esto coincidi6 con la implementacién de dicho

régimen con un elevado precio de la gasolina.
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En Colombia la produccién industrial de Alcohol Carburante  emplea
principalmente cafia de azucar como materia prima bésica, esta se caracteriza
por las cosechas de cafia de azlcar a lo largo de todo el afio. Se incorporé la
tecnologia Praj-Delta T para la obtencion del biocombustible al proceso ya
existente de produccion de azlcar en los ingenios del pais.

Tabla 1. Precios de produccion y venta de etanol primer trimestre de 2009

Precio de
produccién por US$1.14-1.33 US$ 0.57 - 0.64 US$0.90 - 1.15
galon .
Plantas De 170 367 5
Produccion

Fuente: 'Jornada en Energia y Desarrollo Sostenible: Oportunidades

Energéticas en el Contexto Colombiano.

2.2 Marco Regulatorio.

2.2.1 Europa.

La comision Europea, en su ’libro Blanco” de 1997 (LBC), fija los primeros
objetivos claros para las energias renovables, concretamente para los
biocombustibles; asi, se ha fijado un objetivo del 12% de contribucion de las
energias renovables para el 2010 (de las que el 7 % seran aportadas por los

biocombustibles).
En la tercera conferencia de las partes del convenio marco de las Naciones

Unidas en Kyoto (1997), la mayoria de paises industrializados asumen el

compromiso de reducir las emisiones de CO2.
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Dado el anterior panorama y como consecuencia de los objetivos citados en el
libro Blanco y del protocolo de Kyoto se crea la Directiva 2003/96/CE vy la
directiva 2003/30/EC donde se fijan el grado de sustitucion de combustibles
fésiles requerido para el sector transporte, y para la sustitucion de estos por
biocarburantes.

La Directiva del Parlamento Europeo (2003/17.5/EC) dispuso que en el afo
2005 la proporcion obligatoria de biocombustibles (incluyendo gasolina y diesel)
fuera del 2%, porcentaje que se debe aumentar al 5.75% en el 2010 y al 20%
en el 2020. De acuerdo con esta directriz, se estima que la demanda europea
para el afio 2010 sera de 14 millones de toneladas de biocombustibles

anuales.

Plan 20-20-20 para 2020. Consiste de un plan para que los 27 paises de la
Union Europea consigan en la proxima década ser mas limpios, con un 20%
de su energia de fuentes renovables, mas eficaces, con un quinto de menos
consumo y menos contaminantes y con una baja del 20% en las emisiones de
CO2.

A nivel mundial dos productos dominan el mercado de biocombustibles:

& Alcohol carburante, cuyos principales productores son Brasil, Estados
Unidos y la Union Europea, y los principales consumidores: Brasil,
Estados Unidos, Canada, Union Europea y Japon.

& Biodiesel, cuyos principales productores y consumidores son los paises

de la Unién Europea.

2.2.2 Estados Unidos.

En 2005 las 97 fabricas ubicadas en EEUU produjeron casi 15.000 millones de
litros de bioetanol, un volumen que ha venido creciendo en forma constante
desde 1980, en que comenzd su produccion. Ademas se encontraban en
construccién 35 fabricas con una capacidad anual de produccién de 8.300

millones de litros.
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En su presupuesto para 2006, EEUU destiné 86 millones de ddélares para
Investigacion y Desarrollo e insté a que comience a utilizarse el E85 (mezcla de
85% de etanol y 15% de combustibles) para aumentar su consumo
(actualmente el mas utilizado es el E10).

En algunos estados analizan la posibilidad de elevar el minimo de etanol
exigido en mezcla para el transporte publico, que en la actualidad es del 10%.
Se producen 372 litros de bioetanol por cada tonelada de maiz (es decir, se
requieren 2,688 kg.de maiz para producir 1 litro de bioetanol). Una hectarea
produce en EEUU aproximadamente 10 toneladas de maiz. Siendo la
produccion mundial de maiz de alrededor de 700 millones de toneladas anuales
podrian obtenerse 260.400 millones de litros de bioetanol, si toda la cosecha se
dedicara a la produccion de bioetanol.

Existen leyes en Estados Unidos para regular la produccion de bioetanol
(Brown Susan. 2002):

& Ley 2076 de la Asamblea (Capitulo 936, Estatutos del 2000), trata de la
volatilidad de los precios de los combustibles, el incremento de la
demanda del petréleo y los limites estatales en la capacidad de
refinamiento; recomienda estrategias para aumentar la eficiencia
energética, el uso de combustibles que no son derivados del petréleo y
tecnologias avanzadas de vehiculos; y evalta la factibilidad de una
reserva de petroleo en un estudio separado.

& Accion federal para continuar los créditos CAFE para vehiculos de
combustible alternativo.

Continuacién del crédito fiscal para los procesadores, mas alla del 2007.
Nueva politica fiscal gubernamental de incentivos, por ejemplo, créditos

para la produccion.

En el caso de California, las iniciativas estatales para aumentar el uso del

etanol incluyen:
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&% Apoyo condicional para la legislacion energética federal para crear el
Programa de Combustibles.
& Esfuerzos para estimular la produccién dentro del Estado, proveniente

de recursos de biomasa.

2.2.2 Colombia.

En el pais existe un amplio marco normativo del tema de biocombustibles que

incluye, entre otras, las siguientes normas:

Ley 693 de 2001 Por la cual se dictan normas sobre el uso de alcoholes
carburantes, se crean estimulos para su produccion, comercializacion y
consumo. Esta ley establece la obligatoriedad de componentes oxigenados
para su uso en los combustibles en ciudades de mas de 500.000 habitantes.
Se define un plazo de 5 afios para implementar la norma de manera

progresiva.

Ley 788 de 2002: Reforma tributaria donde se introdujeron las exenciones de
IVA, Impuesto Global y Sobretasa al componente de alcohol de los

combustibles oxigenados.

Resolucion 0447 de 2003 del Ministerio de Medio Ambiente y Ministerio de
Minas: Regula los criterios ambientales de calidad de los combustibles liquidos
y solidos utilizados en hornos y calderas y en motores de combustion interna.
Ademas establece requisitos de calidad para etanol anhidro, gasolinas para
ciudades de menos de 500.000 habitantes, gasolinas oxigenadas con etanol
anhidro para ciudades de mas de 500.000 habitantes, diesel corriente y extra.
Segun esta Resolucion la proporcién de agua en el alcohol anhidro no debe

superar el 0.4%.

Resolucién 180687 de 2003 del Ministerio de Minas y Energia: Por la cual se
expide la regulacién técnica prevista en la Ley 693 de 2001, en relacion con la

produccién, acopio, distribucion y puntos de mezcla de los alcoholes
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carburantes. Ademdas establece que el porcentaje de etanol a utilizar en la

mezcla con gasolina basica seré del 10%.

Ley 939 de 2004: Por medio de la cual se estimula la produccion y
comercializacién de biocombustibles de origen vegetal o animal para uso en

Motores diesel y se dictan otras disposiciones.

Resolucion 1289 de 2005 Determina los criterios de calidad de los
biocombustibles para su uso en motores diesel y establece el 1 de enero de
2008 como fecha de inicio de la mezcla del 5% de biodiesel con el ACPM.

El decreto 1135 del 31 de marzo del 2009 obliga a que en el afio 2012 el 60%
de los vehiculos de hasta 2.000 centimetros cubicos que se vendan en el pais
soporte la tecnologia conocida como Flex-Fuel E85, que permite que un

automotor funcione con una mezcla de 85% de etanol y 15% con gasolina.

El decreto establece que la oferta de vehiculos con esa tecnologia debe subir
en el 2014 al 80%, y en el 2016 al 100%. La norma también exige que la
tecnologia Flex-Fuel (permite una mayor mezcla de etanol con gasolina en los
motores de los carros) apligue para todos los vehiculos de mas de 2.000
centimetros cubicos de todas las marcas y modelos a partir del 1 de enero de
2013.

2.3 Proyectos de Alcohol Carburante en Colombia.

Cumpliendo con lo dispuesto en la Ley 693 de 2001, el pais empezd a
implementar la produccion de biocombustibles. El 28 de octubre de 2005 se
inaugurd la primera planta productora de alcohol carburante. Actualmente son
cinco los ingenios que han instalado destilerias en sus plantas, con una
capacidad de produccion de un millon cincuenta mil litros diarios y se
encuentran en estudio alrededor de 27 proyectos para produccion de bioetanol

a partir de cafa de azucar, yuca, remolacha y banano.
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Tabla 2. Plantas de Produccién de Bioetanol y Azucar a partir de Cafa de
Azucarera.

Capacidad Fecha de

Capacidad de de entrada en

Inversionistas Produccién

Regidn Produccién funcionamiento

L

Bioetanol/dia t de la destileria

AzUcar/dia anexa

Sur-occidente
. Octubre
Incauca (Miranda, 350000 606 27/2005
Cauca)
. . Sur-occidente Octubre
Providencia (Palmira, Valle) 250000 504 26/2005
. Sur-occidente Marzo
Manuelita. | oo ey | 250000 S04 24/2006
Sur-occidente
Mayagiiez (Candelaria, 150000 303 Marzo
11/2006
Valle)
Sur-occidente
Risaralda (La Virginia, 150000 303 E';\;I;(;%)%
Risaralda)

Fuente: Autora

Tabla 3. Plantas de Produccion de Bioetanol en factibilidad y en construccion
2008.

Capacidad de Fecha de

Inversionistas L Materia Produccion entrada en
Region : : :
Prima L funcionamiento
Bioetanol/dia | de la destileria
Alanioa Segundo
Finagro-MADR . : Yuca 121428 Semestre
(Sincelejo,
2008
Sucre)
Sur-occidente Segundo
Ingenio Sicarare (Palmira, Yuca 33696 Semestre
Valle) 2008
Sur-occidente Segundo
Ingenio Sicarare (Palmira, Cafna 57142 Semestre
Valle) 2008
Sur-occidente Segundo
petrotesting (Candelaria, Yuca 24285 Semestre
Valle) 2007

Fuente: Autora.
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Figura 1. Rendimiento de etanol por materia prima por hectarea.
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Fuente: Conferencia Protesting S.A. en Biofuels América, Cartagena 2007

Figura 2. Toneladas de azucar producidas por hectarea al afio en diversos
paises. [R]: Azlcar de remolacha. [C]: Azucar de cafia.
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Fuente: Informe Anual de Asocafa “Aspectos Generales del Sector Azucarero
2006 -2007.

2.4 Proceso de produccion azucar-bioetanol.

La produccion de

azlcar y bioetanol a parir de cafia de azUcar puede

describirse en forma global, como un proceso compuesto de diez etapas
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principales, en el area de produccion de azucar son: molienda, clarificacion,
evaporacion, cristalizacion, Centrifugacion, secado y en la &rea de produccién
de bioetanol son:, fermentacion, separacion y deshidratacion, y tratamiento de

efluentes.

2.4.1 Produccién de azlcar.

La cafa después de ser cortada es llevada a patios de almacenamiento en el
ingenio. Este almacenamiento no debe ser muy prolongado, puesto que los
efectos del sol disminuyen el rendimiento del jugo, lo mismo que su calidad; por
este motivo, debe pasarse a la molienda en el menor tiempo posible después
de haber sido cortada; dentro de lo posible debe procurarse que este tiempo no
sobrepase las 48 horas para evitar pérdidas (Swan y Karalazos,1990).

2.4.1.1 Molienda.

La cafia es sometida a un proceso de preparacion que consiste en romper o
desfibrar las celdas de los tallos por medio de picadoras. Luego es
transportada a la zona de extraccion, en Colombia consiste generalmente de 5
0 6 molinos en cascada. La cafa preparada por las picadoras o desfibradoras
es alimentada al primer molino por medio de un transportador de velocidad
variable. El bagazo resultante del primer molino es alimentado al siguiente por
medio de un transportador que opera a velocidad fija, y asi sucesivamente
hasta el ultimo. El bagazo que sale del ultimo molino, es conducido a las
calderas como combustible para generar vapor de alta presion, que se emplea
para accionar los turbogeneradores para producir energia y a los molinos para
lograr su movimiento. A la entrada del ultimo molino se adiciona agua de
imbibicion para diluir el jugo y extraer la sacarosa que contiene el material
fibroso; el contenido de jugo que resulta de cada extraccion, se envia al molino
anterior y asi sucesivamente hasta el segundo. El contenido de jugo extraido

por el primero y segundo molino es enviado a la siguiente etapa de proceso.

2.4.1.2. Clarificacion.

El jugo proveniente de los molinos, una vez pesado en las basculas, pasa al

tanque de alcalinizacion, donde se rebaja su grado de acidez y se evita la
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inversion de la sacarosa, mediante la adicion de la lechada de cal. Este
proceso ayuda a precipitar la mayor parte de las impurezas que trae el jugo. El
jugo alcalinizado se bombea a los calentadores, donde se eleva su temperatura
hasta un nivel cercano al punto de ebullicién y luego pasa a los clarificadores
continuos, en los que se sedimentan y decantan los sélidos, en tanto que el
jugo claro que sobrenada es extraido por la parte superior. Los solidos
decantados pasan a los filtros rotatorios y al vacio, los cuales estan recubiertos
con finas mallas metalicas que dejan pasar el jugo, pero retienen la cachaza,

gue puede ser usada como abono en las plantaciones.

El jugo es bombeado de los molinos a los clarificadores por medio de bombas
centrifugas hechas de materiales resistentes a la abrasion y a los acidos. La
clarificacion se lleva a cabo por medio de cal y calor. La acidez del jugo es
neutralizada con cal y luego se eleva la temperatura hasta su punto de
ebullicion. El precipitado que se forma por accion de la cal y el calor, se deja
sedimentar en los tanques clarificadores continuos y el jugo clarificado es
decantado de la espuma, barro y desperdicios y es llevado a la estacion

evaporadora (Ospina y Palacios,1994).

2.4.1.3. Evaporacion.

Luego el jugo clarificado pasa a los evaporadores, que funcionan al vacio para
facilitar la ebullicidbn a menor temperatura. En este paso se le extrae el 75% del

contenido de agua al jugo, para obtener el jarabe o meladura.

El jugo clarificado pasa a un evaporador de efecto mdltiple sin ningdn
tratamiento previo. Los evaporadores consisten en una serie de techos de
vacio, de tal manera que se logre la ebullicion a temperatura mas baja (Ospina
y Palacios,1994).

2.4.1.4 Cristalizacién

La cristalizacion o cocimiento de la sacarosa que contiene el jarabe se lleva a
cabo en tachos al vacio. Estos cocimientos, segun su pureza, produciran

azucar crudo (para exportacion o produccion de concentrados para animales),
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azucar blanco (para consumo directo) o azucar para refinacion. La
cristalizaciéon del azucar es un proceso demorado que industrialmente se
acelera introduciendo al tacho unos granos de polvillo de azlcar finamente

molido (cristal madre).

Se hace en tanques de vacio de efecto simple a presion reducida. El jarabe o
las aguas madres de cristalizaciones anteriores (melazas), se evaporan hasta
su saturacion de azucar; en este punto, los granos son separados de la masa
en ebullicién y sirven como nucleo para la formacién de cristales. El tanque es
cargado a medida que el agua se evapora y su contenido de azlcar es
depositado sobre los cristales presentes sin la formacién de cristales
adicionales. En este punto, la mezcla de cristales y jarabe, constituye una masa

densa denominada “Templa” (Ospina y Palacios,1994).

2.4.1.5 Centrifugacion

Los cristales de azucar se separan de la miel restante en las centrifugas. Estas
son cilindros de malla muy fina que giran a gran velocidad (entre 1000 y 2000
rpm). El liquido sale por la malla y los cristales quedan en el cilindro, luego se

lavan con agua.

La Templa es derramada sobre un mezclador y de alli pasa a centrifugas
verticales de alta velocidad. Los cristales de azlcar son retenidos en la
centrifuga y pueden ser lavados con agua si se desea. Las aguas madres que
se separan, se denominan melazas de primera. Completada la centrifugacion,
se remueve el azucar quedando la maquina lista para una nueva carga (Ospina
y Palacios,1994).

El azlcar obtenido pasa a los depoésitos para su despacho, mientras que las
melazas se envian a un nuevo evaporador y de ahi a la primera centrifuga,
donde se obtiene el azucar y las melazas de segunda. Estas melazas se
someten a un proceso similar a los anteriores, obteniéndose en esta
oportunidad azucar de semilla y melazas finales. Estas melazas finales, han
sido consideradas en los ingenios como producto sobrante y al cual son muy

pocos los usos que se le dan (Ospina y Palacios,1994).
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2.4.1.7 Secado

El azlcar refinado se seca con aire caliente, se clasifica segun el tamafio del

cristal y se almacena en silos para su posterior empaque.

2.4.1.8 Subproductos del proceso de produccién de azucar.

2.4.1.8.1 Mieles

Las mieles finales o melazas “blackstrap”, suelen ser definidas, por muchos
autores como los residuos de la cristalizacién final del azicar de los cuales no

se puede obtener mas azucar por métodos fisicos.

La Norma ICONTEC 587 de 1994, define como miel final o melaza (no
cristalizable) al jarabe o liquido denso y viscoso, separado de la misma masa
cocida final y de la cual no es posible cristalizar mas azucar por métodos
usuales (ICONTEC, 1994).

La denominaciéon melaza se aplica al efluente final obtenido en la preparacion
del azacar mediante una cristalizacion repetida. El proceso de evaporacion y
cristalizacion es usualmente repetido tres veces hasta el punto en el cual el
azucar invertido y la alta viscosidad de las melazas ya no permitan una
cristalizacion adicional de la sacarosa (Swan y Karalazos, 1990). La melaza es
una mezcla compleja que contiene sacarosa, azucar invertido, sales y otros
compuestos solubles en alcali que normalmente estan presentes en el jugo de
cafa localizado, asi como los formados durante el proceso de manufactura del
azucar. Ademas de la sacarosa, glucosa, fructosa y rafinosa los cuales son
fermentables, las melazas también contienen sustancias reductoras no
fermentables. Estos compuestos no fermentables reductores del cobre, son
principalmente caramelos libres de nitrégeno producidos por el calentamiento
requerido por el proceso y las melanoidinas que si contienen nitrdgeno
derivadas a partir de productos de condensacibn de azucar vy

aminocompuestos (Honig, 1974).
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2.4.1.8.2 Cachaza

Residuo que se elimina en el proceso de la clarificacion del jugo de cafa
durante la fabricacién del azlcar. Es un material rico en fosforo, calcio,
nitrdgeno y materia organica, pobre en potasio. Se usa principalmente como
abono, ya que mejora algunas propiedades fisicas y &acidas del suelo, aunque
también se emplea en la alimentacion de ganado vacuno y en la obtencion de

ceras y aceites (Leeson and Summers, 2000)

2.4.1.8.3 Bagazo de cafia

Desecho que queda después de la molienda de la cafa de azlcar. Esta
formado por un conjunto de particulas de diferentes tamafios cuyo promedio
oscila alrededor de 2 a 2.5 mm, el resto consta de sélidos solubles e insolubles.
Es normalmente utilizado como combustible en las calderas que le dan energia
a los ingenios (Leeson and Summers, 2000).

Figura 3. Esquema basico de la produccidon de Azucar a partir de cafa
azucarera.

Cﬁa Preparacion de la
q

~

_ Azucar
Cana Cachaza Secado —
Azucar
Hamedo
Agua : Jugo P
Molienda — Clarificacion Centrifugacion ;
Miel
Jugo T
‘ Claro Colada
Bagazo
Evaporacion — Cristalizacién
\ Meladura /

Fuente: Tendencias actuales en la producciéon de bioetanol. Maria Teresa

Hernandez Nodarse. 2007
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2.4.2. Produccién de etanol.

En el proceso de obtencion de bioetanol a partir de cafia de azlcar se usa
como materias primas diversas corrientes del proceso de produccion de
azucar, para este caso, el colombiano se trabaja con el mezclado de tres
sustratos, el jugo claro, miel y meladura, estas corrientes se acondicionan

para hacerlas mas asimilables por la levadura durante la fermentacion.

Acondicionamiento de la materia prima: Consiste en someter el jugo de cafia a
un proceso de clarificacién en el que se le agrega oxido de calcio y una
pequefa porcién de acido sulfarico con el fin de disminuir el pH a 45y
provocar la hidrdlisis de sacarosas a hexosas. En esta parte del proceso se
precipita un lodo, que debe ser retirado y enviado a una centrifuga. De este
filtro se obtiene una torta conocida como cachaza y un filtrado que es retornado
al recipiente de clarificacion. Finalmente el jugo proveniente de la clarificacion
se esteriliza a 105 ° C y es enviado a un tanque donde se mezcla con la miel y
la meladura para enviarlos luego a la fermentacion, a la cual debe ingresar con

un contenido de azucares entre 130-180 gl/l.
2.4.2.1 Fermentacion

En esta etapa se lleva a cabo la fermentacion de glucosa y una parte de la
fructosa en bioetanol y diéxido de carbono, con la ayuda de la levadura
Saccaromyces cerevisiae que es continuamente recirculada desde una
centrifuga ubicada aguas abajo del fermentador. Ademas de la produccion de
bioetanol se tiene en cuenta la produccion en forma estequiometria de biomasa
y otras sustancias como acetaldehido, glicerol y alcoholes de fusel. Los gases
formados en la fermentacion se retiran y envian a una torre de adsorcion en la

cual se debe recuperar el 98% en masa de bioetanol arrastrado.
2.4.2.2 Separacion y Deshidrataciéon

Es realizada con tamices moleculares. La tecnologia que mas desarrollo ha
tenido en la industria de alcohol carburante y que ha venido reemplazando a la
destilacién azeotropica ha sido la adsorcion de agua con tamices moleculares
(Sanchez y Cardona, 2005). Los poros de los tamices moleculares son
permeables al agua, pero no al etanol, ya que las moléculas de agua son

poseen un didmetro menor a los caminos intersticiales de los tamices. Estos
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tamices tienen un tamafio promedio de 3A (3*10® cm) y tienen la capacidad de
realizar separaciones de mezclas etanol-agua en fase liquida o fase vapor
(Lyons et al, 1995)

Los tamices moleculares son materiales granulados y rigidos, en forma esférica
o cilindrica. Para elaborarlos se emplean aluminosilicatos de potasio, asi como

zeolitas o resinas (Lyons et al, 1995— Kosaric et al, 1987).

La destilacion y la adsorcion con tamices moleculares se usan para recuperar
el etanol del caldo de fermentacion obteniéndose etanol a 99,5% en peso de
pureza. La destilacion se lleva a cabo en dos columnas, la primera remueve el
CO2 disuelto (que es enviado a la torre de absorcién) y la mayoria del agua
obteniéndose un destilado con 50% en peso de etanol y unos fondos con una
composicion inferior al 0,1% en peso; en esta columna se alimenta junto al
caldo de fermentacion el etanol recuperado en la absorcion proveniente de los
gases de fermentacion. La segunda columna concentra el etanol hasta una
composicion cercana a la azeotropica. El agua restante es removida de la
mezcla mediante adsorcion en fase vapor en dos lechos de tamices
moleculares. El producto de la regeneraciéon de los tamices es recirculado a la
segunda columna de destilacion.

Figura4. Esquema basico de la produccion de Bioetanol partir de efluentes del
proceso de Azlcar.

Miel
» Vino o Alc. Rectificado
Fermentacion — Destilacion

ﬁ
Jugo Continua l

Meladura
Deshidratacion

Vinaza Flemazas

Evaporacion
P Tratamiento de

> Flamazac

Condensados
Bio-alcohol
99.5 % v/v

Vinaza

C% Compostaje >

Fertilizante
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Fuente: Tendencias actuales en la produccién de bioetanol. Maria Teresa

Hernandez Nodarse. 2007.

2.5. Sistemas tecnoldgicos utilizados en la actualidad para la produccion
de bioetanol.
Los sistemas tecnolégicos empleados en la produccion del bioetanol

actualmente dependen de una serie de factores, entre ellos la normatividad
ambiental en cuando a disposicién de subproductos contaminantes debido a la
gran cantidad obtenida durante el proceso, la calidad y cantidad de alcohol a
obtener. A continuacion se describen una serie de sistemas tecnolégicos en la

produccion de biocombustible.

2.5.1 Sistema Melle- Boinot
Sistema discontinuo de fermentacion, recircula la levadura, limita el crecimiento

celular y maximiza la produccion de alcohol, a la vez que logra disminuir
sensiblemente los tiempos de fermentacion debido a la alta densidad celular en
el fermentador. Se caracteriza por su elevada productividad, 20-25 veces mas

gue el sistema Jackemine.

2.5.2. Sistema Jackemine
Sin recirculacion celular, fermentacion discontinua, tiempos relativamente

largos de fermentaciéon y baja productividad, comparada con la del Melle —

Boinot.

2.5.3. Sistema biostil Alfa-Laval

El proceso Biostil Alfa-Laval, es un sistema continuo de produccién de etanol
donde hay recirculacion de vinazas a la etapa de fermentacién. Hall, B. en 1982
demostré que el rango 6ptimo de recirculacion es de 50-60% para una relacion

fermentables y no fermentables de 4-10.
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Tabla 4. Ventajas y desventajas de la fermentacioén continta.

Ventajas Desventajas

Mayores riesgos

Mayores de
rendimientos contaminacion
Mayor
productividad mayor esterilidad

en el proceso

Facilidad en la Incremento de los
automatizacion costos de
produccién.

Fuente: Estudio de alternativas tecnoldgicas para la produccion de alcohol

carburante. Mesa Garriga, L., Gonzdalez Suarez, E.

Tabla 5. Tecnologias comerciales para produccion de Bioetanol a partir de
Cafia de Azucar.

Sustratos / Tecnologias
Para produccién

Institucion de Bioetanol a partir
de Cafa de Azucar.

Miel — Jugo.
Biostill-Chematur Eng. Su proceso se basa en una fermentacion continua
(Suecia) para la produccién de alcohol potable o para uso de
combustible
Vogelbush. Miel.
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(Australia)

PRAJ+Delta —T.

(India + USA)

Speichim.
(Francia)

Zanini.
(Brasil)

Tomsa.
(Espana)

Codistil.
(Brasil)

Fuente: Autora.

Su proceso se basa en fermentacion continua 'y una
tecnologia que integra la destilacion y la
deshidratacion con tamices moleculares. Se utiliza
concentracion e incineracion para el tratamiento de la
vinaza. Tiene aplicaciones en alcohol carburante
(bioetanol), potable (extra neutro), industrial
(hidratado) y deshidratado para usos médicos.

Miel — Jugo.

Su tecnologia es de fermentacién continua,
deshidratacion con tamices moleculares y tratamiento
anaerobico de las vinazas.

Miel.

Tiene un proceso de fermentacion continua,
deshidratacion con ciclohexano y proceso combinado
anaerobio/aerdbico para tratamiento de las vinazas
con
produccion de biogas.

Miel.

El proceso contempla la melaza como materia prima,
fermentacion discontinua y deshidratacion con
tamices moleculares.

Miel.

En la fermentacidén proponen un proceso discontinuo
de deshidratacion y extraccion con ciclohexano. Las
vinazas son tratadas en un proceso de digestion
anaerobia.

Miel.
En el proceso se realiza una fermentacion
discontinua,
deshidratacion con benceno y tratamiento
anaerobicas/aerdbicas de vinazas con el sistema
UASB.
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3. TOPOLOGIAS DE SIMULACION.

En este capitulo se describe las posibles combinaciones de corrientes
intermedias de la produccion de azucar, que se pueden trabajar como sustratos

para producir bioetanol.

3.1. Topologias en la Producciéon dual de Azucar y Bioetanol.

El proceso de produccién de bioetanol a partir de corrientes intermedias de la
produccién de azucar, abre la posibilidad de diversificar la industria azucarera
del pais. Esta industria flexible pude pasar de producir grandes cantidades de
azucar a otra donde el uso correcto de estas corrientes pueda generar azucar
de alta calidad y bioetanol, teniendo en cuenta siempre los requerimientos del

mercado.

Las corrientes intermedias que pueden ser utilizadas para la produccién de

bioetanol en funcién de los azucares presentes pueden clasificarse en:

e Tradicionales.(miel final.)

e De nueva utilizacion. (jugos, miel B y meladura.)

Al trabajar con las corrientes de nueva utilizacion como con las tradicionales se
pueden manejar una serie de combinacion de sustrataos para la produccion del
biocombustible, como lo son: miel final (ver figura 5), miel final+jugo claro(ver
figura 6), miel B(ver figura 7), miel B+jugo claro, miel B+jugo secundario, miel
B+jugo claro+jugo secundario, miel B+jugo claro+meladura(ver figura 8) , miel
B+meladura. No se considera trabajar solo con los Jugos de Cafia sin que se
concentren, debido a que no son un sustrato viable para la fermentacion
alcohdlica por su déficit de azucares, sino que requieren de fuentes

complementarias de enriquecimiento para hacerlos factibles (Romero, 2005).
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Figura 5. Topologia de produccion dual, con alimentacion de miel final hacia la
destileria.

Eaﬁa' hibicio MOLIENDA Jugo Claro EVAPORACION
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| FERMENTACION DESHIDRATACION ——» BIOETANOL
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*CRISTALIZACION Fuente: Autora

Figura 6. Topologia de produccién dual, con alimentacion de miel final y jugo

claro hacia la destileria.
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Figura 7. Topologia de produccion dual, con alimentacién de miel B hacia la
destileria.
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Vinaza Flemazas

3.2. Seleccion de topologias a simular y caso base.

Dada la combinacion de alternativas para la utilizacion de corrientes
intermedias de la produccidon de azucar para la produccién de bioetanol, en
Colombia se incorpora una destileria anexa a los ingenios existentes, la
tecnologia adquirida para la obtencion de este biocombustible es la tecnologia
India “Praj - Delta T”, que emplea como sustrato las mieles y opera con una
recirculacion de un 70% de vinazas hacia la fermentacion. Por los
requerimientos energéticos del pais, estas plantas anexas no operaron con una
alimentacion de solo miel B o miel final, si no con una combinacién de sustratos
como lo son el jugo claro, la meladura y la miel B, afectando la produccién y

disposicion de subproductos del proceso.

Por las condiciones anteriores se decide simular tres topologias del proceso de
producciéon dual de azucar y bioetanol, la primera topologia es la que hace

referencia a las condiciones de operacidén nacionales es decir una combinacién

42




de tres sustratos (Jugo claro, meladura y miel B), la segunda topologia maneja
como corriente la miel final para la alimentacion a la destileria , condicion para
la cual fue adquirida inicialmente la tecnologia Praj Delta-T en Colombia y la
tercera topologia es la que maneja una combinacién de dos sustratos jugo
claro y miel final la cual coincide con la otra topologia empleada por Praj Delta
T, dado que es a la empresa que se estd comprando la tecnologia a nivel

nacional.

El caso base de simulacion, se elabor6é sobre los datos de entrada de un
ingenio Colombiano. Los flujos de entrada a la etapa de molienda son: 38 t/h de
cafia a 20 ° C y 1 atm, con una composicion de un 67.86% de agua, un
15.22% de sacarosa y un 16.92% de celulosay 12.12 t/h de agua de inhibicién
a80°C y1atm. La corriente de salida de la etapa de molienda (jugo claro) es
dividida en dos fracciones, una es enviada a la etapa de evaporacion para su
concentracion y la otra es enviada para la etapa de fermentacion; la meladura
obtenida en etapa de evaporacion es nuevamente fraccionada, una parte de
esta va hacia los cristalizadores y la otra es dirigida hacia la etapa de
fermentacion; en la Cristalizacion se obtiene el azucar y una corriente
intermedia de miel B la cual también es dirigida hacia la fermentacion etapa
donde las corrientes ricas en sacarosa son fermentadas con la levadura
Saccharomyces cerevisiae para obtener bioetanol y otros metabolitos
secundarios (vino); la siguiente etapa el vino obtenido, es enviado a una
columna despojadora donde se concentra el bioetanol y se obtiene la vinaza;
posteriormente se pasa a una rectificadora que es alimentada por la corriente
lateral proveniente de columna despojadora donde es obtenido el fusel y las
flemazas; finalmente una Ultima etapa de deshidratacion con tamices
moleculares en la que se obtiene etanol al 99.99% . La cual es alimentada por

la cima de de la rectificadora.
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Figura 8. Topologia del caso base de produccion dual, con alimentacion de
jugo claro, meladura y miel B hacia la destileria.
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4. DESARROLLO DEL MODELO EN ASPEN PLUS

La simulacion del proceso de produccion dual bioetanol combustible-azicar es
desarrollada en el simulador de procesos Aspen Plus ™, que es un simulador
en estado estacionario, secuencial modular, orientado a la industria de proceso:
guimica y petroquimica, que es desarrollado por Aspen Technology y es
utilizado para desarrollar modelos de procesos. Aspen Plus ™ es uno de los
simuladores mas potentes y ampliamente utilizados para procesos simulados
en la industria actualmente. Tiene varias caracteristicas que lo hacen muy
intuitivoy facil de usar, posee una interfaz de usuario gréafica, posee un
excelente manual y permite el control completo de las especificaciones en

todas las etapas del modelo en desarrollo.

4.1 Caracterizacion del Proceso.

El proceso se simulé en estado estacionario y se dividio en 5 jerarquias
(etapas del proceso global): Molienda, evaporacion, cristalizacion, fermentacion
y separacion. Las etapas de separacion en Aspen Plus ™ se modelaron en
estado de equilibrio .La corriente de entrada de biomasa (cafia de azlcar) es
asumida como una combinacion de celulosa agua y sacarosa, modelada como

una corriente mixta tipo MIXCIPSD.
4.2 Especificaciéon de Componentes.

Aspen Plus ™ tiene una amplia base de datos para la especificacion de
componentes puros y propiedades. La base de datos contiene los parametros
de casi 8.500 componentes organicos, inorganicos y sales (Aspen técnicas
Manuales, 2006). Los componentes en la alimentacion del proceso y los
posibles flujos de productos se definen en la especificacibn de componentes.
(Ver Tabla 6)
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Tabla 6. Especificacion de Componentes de la simulacion del proceso dual

Agua Convencional H.O
Sacarosa Convencional C12H22011
Azlcar Sélido C12H22014
Celulosa Sélido (CeH1005)x
Etanol Convencional C,HeO
Propanol Convencional C3HsgO
Butanol Convencional C4H100
Dioxido De _
Carbono Convencional CO;
Oxigeno Convencional 0O,
Pentanol Convencional CsH120
Sorbitol Convencional CeH1406
Glucosa Convencional CeH1206
Acetaldehido | Convencional CoH4O
Acido Léactico | Convencional C3HeO3
Acido .
Succinico Convencional C4HeO4
Glicerol Convencional C3HsO3

Fuente: Autora

4.2.1. Tamafio de distribucion de particula para las corrientes solidas.

En Aspen la distribucion de tamafos de particula Plus esta representado por
las fracciones de peso por intervalo de tamafio de particula, dado el nimero de
intervalos y la gama de tamafos para cada intervalo. Para el modelo la

distribucion de particula se describe en la tabla 7.
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Tabla 7. Distribucion de particula de la corriente de cafa

1 0 0.0015 0.72577263
2 0.0015 0.003 0.16490207
3 0.003 0.0045 0.07893219
4 0.0045 0.006 0.02579821
5 0.006 0.0075 0.00346174
6 0.0075 0.009 0.00072564
7 0.009 0.0105 0.00031887
8 0.0105 0.012 8.8621e-05
9 0.012 0.0135 0

10 0.0135 0.015 0

Fuente: Estudio del proceso de conversion de materiales lignocelulésicos para

la produccion de azucares fermentables.

4.3 Estimacién de propiedades fisicas.

La estimacion de las propiedades termodinamicas de los componentes puros y
mezclas son de vital importancia para cualquier proceso (Carlson, 1996). La
estimacion de las propiedades de los componentes en Aspen Plus ™ se
pueden realizar usando métodos conocidos, ademas posee varios modelos

termodinamicos que pueden ser usados para modelar el equilibrio de fases.

Se trabajé con el modelo termodinamico NRTL en la evaluacion de las
propiedades en los evaporadores, cristalizadores y columnas de separacion,
Ver figura 9, teniendo en cuenta un sistema con moléculas polares, bifasico
(vapor- liquido) y con presiones de operacion menores a 10 atmoésferas. Los

parametros no conocidos en este sistema se estimaron con UNIFAC.
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Figura 9. Comparacion de modelos termodinamicos. (Ver Anexol)
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Figural0. Diagrama global del proceso de produccion dual trabajando como sustrato para la produccion
de bioetanol miel final.
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4.4. Desarrollo del diagrama de proceso.

Los modelos existentes en la biblioteca de Aspen Plus ™ permiten al usuario
construir el diagrama de flujo del modelo de simulacion graficamente (Aspen
Tech Manuales de Usuario, 2006). La biblioteca esta equipado con una amplia
gama de modelos de equipos de proceso, modificadores y conectores.

El diagrama global del proceso desarrollado para la produccion dual de
bioetanol combustible-azicar se muestran en la Figura 10. La simulacion del
proceso se agrupo en 5 jerarquias: molinos (ver figura 11), evaporacion (ver
figura 12), tachos (ver figura 13), fermentacion (ver figura 14) vy
deshidratacion(ver figura 15).

Figura 11. Jerarquia de Molinos
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Fuente: Autora
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Figura 12. Jerarquia de Evaporadores.
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Figura 13. Jerarquia de Tachos.
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Figura 14. Jerarquia de Fermentacion.

Fuente: Autora
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Fuente: Autora
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4.5. Especificacion de variables Operacion.

Las variables de operacion para las corrientes de entrada a la planta, como
temperatura, presion, fraccion de vapor, flujo total de entrada y la composicion
de estas son designadas, en forma especificaciones de entrada. Ver tabla 8.
Una instantanea de un formulario de Especificacién se muestra en la Figura
16.
Tabla 8. Especificacion de corrientes de entrada
Corriente Tipo de Variables de Operacion Composicion
Ceilciis Temperatura | Presion | Fraccio

°C atm nde

Vapor

32 Fracciéon

Agua- .
» masica de
Fermentacion
agua: 1

MIXED 40 1 50 Fracciéon

Agua-fussel masica de

agua: 1
MIXED 80 1 Flujo Masico:
12120 kh/h
de agua
MIXED 20 1 Flujo Masico:
25786.8 kh/h
de agua,
5783.60 kh/h
de sacarosa.

Agua-
inhibicion

Cane

Flujo Masico:
CIPSD 20 1 6429.6 kg/h
de sacarosa
MIXED 58 1 0.343 Fraccion

A-clarificacion masica de

agua: 1
MIXED 110.45 1 3409.4 Fraccion

Vaporl masica de

agua: 1
Vapor2 MIXED 115 1 1500 Fraccion
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mésica de
agua: 1
MIXED 150 1 290 Fraccion

Vapor3 mésica de
agua: 1

Fuente: Autora

Las proporciones de los componentes de la cafia asumidos para esta

simulacion son de 67.86% de agua, 15.22% de sacarosa y 16.92% de celulosa.

Figura 16. Especificacion de corrientes de entrada en Aspen Plus.
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Fuente: Autora

4.6. BLOQUES.

Aspen Plus ™ posee una libreria de modelos que incluye la gran mayoria de

los equipos tipicos de industrias quimicas y petroquimicas.
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4.6.1 Jerarquia Molinos.

El tipo de molino empleado fue mudltiple-roll. La corriente de salida de los
molinos es una corriente mixta, esta es enviada a un separador donde es
obtenido una corriente liquida y otra solida. Las especificaciones de operacion

se pueden ver en las tablas 9. y 10.

Tabla 9. Especificaciones de Operacién de molinos

Molino Modo de Maximo indice de
Operacién didmetro de Bond*

particula (m) (Hp h/ton)

1 Primario 0.000104 3.18
2 Secundario 0.000118 3.23
3 Secundario 0.000107 3.29
4 Secundario 0.000098 3.35
5 Secundario 0.000090 3.40
*Ver anexo 2 Fuente: Autora

Tabla 10. Especificaciones de Operacion de los separadores, jerarquia
molinos.

Condiciones de la Corriente de Salida

Separador

Tipo de corriente Corriente ID
: Valor
salida Componente

MIXED J1 Agua 0.61
SEP-1 MIXED J1 Sacarosa 0.42
CIPSD Bl celulosa 0.97
MIXED J2 Agua 0.63
SEP-2 MIXED J2 Sacarosa 0.64
CIPSD B2 celulosa 0.97
MIXED J3 Agua 0.66
SEP-3 MIXED J3 Sacarosa 0.53
CIPSD B3 celulosa 1
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MIXED J4 Agua 0.67

SEP-4 MIXED J4 Sacarosa 0.48
CIPSD B4 celulosa 1
MIXED BAGAZO5 Agua 0.32

SEP-5 MIXED BAGAZO5 Sacarosa 0.61
CIPSD BAGAZO5 celulosa 1

Fuente: Autora

Una fraccion de la corriente J6 es recirculada hacia el primer molino, la
fraccion de bifurcacion es de 0.046 y la otra fraccion es mezclada con la

corriente J1 para ser enviadas a los evaporadores.

4.6.2. Jerarquia Evaporadores.

La corriente de alimentacion a los evaporadores es previamente calentada en
un tren de intercambiadores de calor, en el INTER-1 ( primer intercambiador)
se calienta la corriente a 85 °C ,en el INTER-2 (segundo intercambiador) se
calienta hasta los 105 °C. esta corriente antes de ser enviada a los
evaporadores pasa por un separador para obtener la cachaza y el jugo por
separado.

Para el tren de evaporadores se modela un sistema de quintuple efecto, de
alimentacion directa. En estos equipos se concentra la disolucion (agua-
azucar). Se evaporiza una parte del disolvente (agua) obteniéndose una
disolucién concentrada. El vapor se condensa como liquido saturado. El vapor
procedente de un efecto sirve como medio de calefaccién para el efecto
siguiente. Las condiciones de trabajo del tren de evaporadores se muestran en
la tabla 11.

Tablall. Especificaciones de Operacion de los Evaporadores.

1 1.48
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1.13
0.77
0.42
0.17

a A~ WD

Fuente: Autora

4.6.3. Jerarquia Cristalizadores (Tachos).

Para la formacion de los cristales de azucar de la fase homogénea
sobresaturada proveniente de la anterior etapa el cristalizador modela una
suspensién mezclada, MSMPR (modelo de suspensiéon mezclada-separacion
de productos mezclados), este modelo ademas de ejecutar los calculos de
balance de materia y energia obtiene la distribucion de los tamafios de cristal
de azucar a partir de la cinetica de cristalizacion. Para trabajar en el
cristalizador se asume que el producto magma esta en equilibrio, asi el licor
madre del magma esta saturado. El alimento al cristalizador no contiene
solidos.

El método de célculo para la saturacion es el de solubilidad, (ver figura 17). La

cinética de cristalizacién segun Sowul (Sowul,1988) es:
B =1.25-108 - G°528 . 103 (1)
Donde:
B= Velocidad de nucleacién, (no./min 100 mL).
G= Densidad de la suspension, (g / 100 mL).

M= Velocidad de crecimiento del cristal, (um/min)

En la tabla 12 se especifican las condiciones de operacion de los

cristalizadores.
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Tabla 12. Especificaciones de Operacion de los Cristalizadores.

Condiciones de
Operacion

Cristalizador Temperatura Flujo de

°C Vapor
t/h
TACHO1 62 2.4
TACHO2 60 0.3
TACHO3 57 0.2
CRISTALD 57 0.02
CRISTALP 57 0.005

Fuente: Autora

Figura 17. Datos de solubilidad agua-azucar.
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FUENTE: Autora

La corriente producto del cristalizador contiene liquidos y sdlidos, la cual es
enviada a través de una centrifuga (Ver tabla 13) para separar las fases y la
corriente solida es llevada posteriormente a un secador el cual trabaja a una
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atmosfera de presion. La fraccidn de separacion de los divisores empleados en

esta etapa se muestran en la tabla 14.

Tablal3. Especificaciones de Operacién de las centrifugas, jerarquia de

cristalizacion.

Condiciones de

Operacion
Centrifuga Diametro Numero de
(m) revoluciones
(rpm)
CENTRI-1 1.065 1400
CENTRI-2 1.065 5000
CENTRI-3 1.065 5000

Fuente: Autora

Tabla 14. Fraccién de separacion en los divisores, jerarquia de cristalizacion.

Condiciones de
Operacién

Divisor

Corriente Fracciéon de
bifurcacion

MIEL-AT2 0.98
DIV-3
MIEL-ATP 0.02
B-T3 (miel 0.98
B)
DIV-4
B-TP 0.01
B-TD 0.01
1 0.005
DIV-B1
C-T2 0.995

Fuente: Autora

59



4.6.4. Jerarquia Fermentacion.

La corriente de alimentacion al fermentador es calentada en un intercambiador
de calor hasta los 32 °C. El modelo empleado para el fermentador es el
RStoic, reactor estequiometrico basado en conversion fraccional o avance de
reaccion. El reactor opera a 1 atm de presién y 32 °C, Las reacciones de
fermentacion empleadas se muestran en la tabla 15 y figura 18. Las
reacciones que se producen de forma simultdnea o secuencial. Un 70% de las

vinazas son recirculadas hacia el fermentador.

Tablal5. Reacciones empleadas en la fermentacion y fraccién de conversion.

Estequiometria

Reaccién Componente Fraccion de
Conversion
1 C12H2011+ H,0— 2 CgH1.06 C12H25011 0.8
2 CeH1206 —2 C,HsO+ 2 CO, CeH1206 0.9
3 CeH1206+ H,0— CgH1406+ 0.5 O, CeH1206 0.01
4 2 CgH1206— 0.1 C3HgO+0.2 C4H 1,0+
61.;ZsczH120+43c:s>;_,+2.32 I:ZC;O CoftiaOe 008
5 CeH1206—2 C3HgO3 CeH1206 0.005
6 CeH1,06+2 H,O— 2C3HgO3+ O, CeH1206 0.002
7 CeH1,06+2 CO,—2 C4HeO4+ O, CeH1206 0.001
8 C,Hs0+0.5 O,— C,H,0+ H,0O C,HsO 0.0001

Fuente: Autora
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Figura 18. Reacciones utilizadas en la unidad de fermentacion.
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Fuente: Autora

La corriente de salida del fermentador es conducida a un lavador para retirar el

exceso de CO,, el cual opera a "C y con una fraccion de vapor de 0.1.

4.6.5. Jerarquia Deshidratacion.

4.6.5.1. Columna Despojadora.

La corriente de entrada a la columna despojadora previamente es calentada
hasta los 40 ‘C en un intercambiador de calor y posteriormente esta es
enviada a una bomba para incrementar su presion a 1.48 atm. Para la
simulacién de las columnas inicialmente se aplic6 el método corto DSTWU
basado en el modelo de Winn- Underwood-Gilliland incorporado al Aspen Plus

™ que proporcion6é una estimacion inicial del numero minimo de etapas
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tedricas, de la relacion de reflujo, la localizacion de la etapa de alimentacion y
la distribucién de los componentes. El célculo riguroso de la condiciones de
operacion en las columnas de destilacion se desarrollé con el modelo RadFrac,
modelo de fraccionamiento de 2 o 3 fases, riguroso para una columna, este
modelo asume etapas en equilibrio. EI nimero de etapas tedricas calculadas
son 13 para esta columna, la relacion de alimentacion masica de fondos es de
0.75 y la presién del condensador es de 1 atm.

La configuracion de la columna despojadora se observa en la figura 19 y tabla
16.

Figura 19. Configuracion de la columna despojadora
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Fuente: Autora
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Tabla 16. Columna despojadora, Etapas de alimentacion y productos.

_ _ VINO-1AT 3
Alimentacion

IMPURE 2

VINAZA 13

Productos CIMA-DES 1
LATE-DES 8

Fuente: Autora

La corriente producto VINAZA es calentada en un intercambiador de calor
hasta los 32 °C y una parte de esta es recirculada al fermentador, la fraccion

de bifurcacién es de 0.7.

4.6.5.2. Columna Rectificadora.

Esta columna es alimentada por la corriente lateral de la columna despojadora,
la cual ha sido enfriada hasta los 82 °C. Para la simulacion de la columna
rectificadora inicialmente se model6é con DSTWU. El modelo riguroso para el
céalculo de las condiciones de operacion de la columna es RadFrac. EI nimero
de etapas tedricas son 17 para esta columna, la relacion de reflujo masica es
de 2, la relacion de alimentacion masica de fondos es de 0.2 vy la presion del
condensador es de 1 atm, ver figura 20. As especificaciones de las corrientes

de alimentacién y productos de la columna se especifican en la tabla 17.

Tabla 17. Columna rectificadora, Etapas de alimentacién y productos.

Alimentacion RECTI 13
Productos ALCH-REC 1
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ALCH-DIL 6
FLEMAZAS 17

Fuente: Autora
La corriente lateral producto ALCH-DIL es enviada a un decantador el cual
trabaja a 1 atm y 40 °C, para separar el Fusel y el agua con etanol, esta ultima

corriente es recirculada a la columna rectificadora.

Figura 20. Configuracién de la columna Rectificadora
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Fuente: Autora

4.6.5.3. Columna Aldehidos.

La columna de aldehidos es alimentada por la corriente CIMA-DES la cual
proviene de la cima de la columna despojadora. En la simulacion de la columna
de aldehidos inicialmente se aplicé el modelo DSTWU, modelo riguroso de la

columna es RadFrac. El nimero de etapas tedricas es 10, ver figura 21, la
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relacion de reflujo molar 10, la relacion de alimentacion molar de fondos es de

0.8, la presion del condensador es de 1 atm y tu temperatura de operacion es

de 40 °C. Las especificaciones de las corrientes de entrada y salida de la

columna se muestren en la tabla 18.

Tabla 18. Columna de aldehidos, Etapas de alimentacion y productos.

Alimentacion | CIMA-DES 9

H20-RECT 10
Productos OH-IMPUR 1
6 1

Fuente: Autora

Figura 21. Configuraciéon de la columna de Aldehidos
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La corriente H20O-RECT es recirculada hacia la columna de rectificacion.

4.6.5.4. Tamices Moleculares
En la deshidratacion por adsorcién con tamices moleculares, se emplea el

modelo de separador de componentes, SEP, el cual se alimenta con la
corriente proveniente de la cima de la columna despojadora, ALCH-REC, se
obtienen dos corrientes de salida en una se con bioetanol al 99.99% vy la
corriente IMPURE que se compone de agua con trazas de bioetanol, la cual es
recirculada a la columna despojadora. EI SEP opera a 1 atm de presiony 79°C.

4.7 Orden de Calculo.
Se utiliza por omision la secuencia de menor numero de corrientes de corte,

como se puede observar en la figura 22, las secciones del modelo se
encuentran acopladas en balances de materia y energia, esto debido a la
presencia del reciclo DIV-JD que cubre las jerarquias de evaporadores, tachos,
y fermentacion-deshidratacion y a su vez dentro de €l aparecen mas reciclos
como $olver02 que tiene el reciclo interno $olver08; lo anterior implica que
existen reciclos anidados de tercer orden lo cual incrementa el esfuerzo
computacional para obtener una solucion con una tolerancia especifica en las
corrientes de corte, lo cual dificulta la rapidez y convergencia del modelo de

simulacion.

Figura 22 . Secuencia de calculo de las unidades del modelo de simulacion

CALCUCALCOZ $C6 $0-4
*  MOLINOS.MOL4 MOLINOS.SEP-4 MOLINGS M5
| MOLINOSMOLS MOLNGS SEP-5 MOLINDS MOL2 MOLINDS SEF-2
MOLINGS 1 $C-2 SPLIT1 $C-1 MOLINOSMIXT MOLINOS MOLT MOLINDS. SEP-1
| MOLINOSMIXE MOLINOSMOL MOLINDS SEF-3 MOLINDSRMIX2
| MOLINDS IS
[RETURN $OLVERDY
$C-3 MG
DI¥-J0 B2 INTER1$C-5

. | $OLYERDZ OY-2 M7 INTER-Z MIXE SEF-6 $C-14
> || $0LYER0S EVAPORADINTER-3 EVAPORADEVAP-1
|11 EYAPORADUNTER-4 EYAPORADEVAP-2 EYAPORADINTER G
EVAPORADORES ||| E¥APORALLEYAP-3 EYAPORADINTERG EYAPORADEVAP-4
111 EVAPORALUNTER-? EYAPORADEVAP-5 3C-13
L 11 (RETURN $0LYERE)
11 BIMIE-S
> 11 $OLYEROT EOMBATMIR-
‘ : 1| (RETURN $0LYERIT)
1| [RETURK $0LYER02)
| $C-1$C-10 $C-3 $0-8 PSO-HUEV $C-15
> | $0LVERDE TACHDS CENTRIZ CTACHD! TACHOS TACHO!
|| TACHOS CEMTRI TACHOS DIV-3 TACHOS.DIv-4 CTACHOD
TACHOS || TACHOS CRISTALF CTACHOIB TACHDS TACHO-2
L 1| [RETURK $0LVERN3)
| $C-16 $C-19 $-17 $C-20 PS0- TACHOS SECADOR $C-18
| M- INTER-3
> | $OLVEF0S
1| [RETURK $0LVER0S)
| $0LVER04 RECTIFIC B1 DESPOJAD ALDEHIDD INTER-1 Div-3

| | FERMENTA LAYADOR INTER-10 BOM-2 INTER-12
FERMENTACION Y > || SOLVERDE

DESHIDRATACION L | | [RETURK $0LYERDE]

11 FUSEL MEX-12 MIS-13

| [RETURK $OLYERD4]

[FETURN DIY-J0)

EVAPORADINTER-& $C-7 $C-12

Fuente: Autora
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4.8. Algortimos De Solucion Del Flowsheet

Para resolver el diagrama de flujo se usaron como algoritmos de solucion de
las columnas el método Inside-out que trae el simulador, y como algoritmo de
reciclos se empled el método de Wegstein (con parametro -5), la tolerancia

manejada fue de 0.001 en las corrientes de corte.

4.9. Andlisis de Sensibilidad.

El andlisis de sensibilidad permite estudiar el efecto en variables de proceso al
hacer cambios en una o varias variables de entrada. Es importante destacar
gue las variables que se perturban deben de ser de entradas asignadas por el

usuario, no pueden ser variables calculadas durante la simulacion.

La herramienta de andlisis de sensibilidad se utiliz6 en este trabajo para
analizar y predecir el comportamiento del modelo a los cambios en el
funcionamiento debido a las variaciones de flujo y sustratos para la produccion
de bioetanol en la produccion de azucar, bioetanol y los subproductos del
proceso, teniendo en cuenta la calidad de los productos principales. Estos
estudios son utiles en los escenarios estudiados para analizar una serie de

variables de operacion y proporcionar soluciones en un analisis "what-if".
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5. RESULTADOS

Después del desarrollo del modelo de simulacién, se presenta a continuacién
los resultados, los cuales serdn comparados con datos reales de un ingenio

colombiano.

5.1. Salidas del Caso Base.

La salida del modelo se presenta en forma de graficos y tablas.

El caso base es trabajado con una combinacion de tres sustratos: jugo,
meladura y miel B, los cuales alimentan al fermentador. La fracciones de estos

flujos que son enviadas al fermentador, se presenta en la tabla 19.

Tabla 19. Fraccion de separacion de jugo hacia la fermentacion y evaporacion.

JD-BIOET 0.1
DIV-B1
JD-AZUCA 0.9
MELA- 0.1
DIV-B2 FERM
MEL-AZUC 0.9

Fuente: Autora

Los sustratos empleados para la produccién de etanol deben tener un
adecuado tratamiento térmico, para obtener una buena reduccién de
microorganismos contaminantes, lo que podria originar inhibicion en la
fermentacion. Razon por la cual no se debe trabajar grandes fracciones de jugo

y meladura hacia la fermentacion.
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5.1.1 Jerarquia Molinos

Aunque el objetivo principal de trabajar con molinos es la reduccion de
tamafo, en la industria azucarera se persigue es extraer el maximo contenido,
de agua y compuestos azucarados del material, contenido en la cafia, por lo
gue se emplea una serie de molinos para la reduccién de la cafia de azucar,
la cual es rociada con agua y jugos claros a medida que sale de cada molino,
esto ayuda a que se diluya la sacarosa que queda en el bagazo a la salida de
cada molino obteniéndose asi un mayor rendimiento en la extraccion. En esta
forma se extrae mas del 90% de la sacarosa presente en la cafia, quedando
una parte remanente en el bagazo. Otra funcion de la molienda es entregar el
bagazo en condiciones adecuadas para ser enviado a las calderas o pre
tratamiento para obtener bioetanol de segunda generacion.

La distribucion de tamafio del producto de cada molino se presenta en la tabla
20 y figura 23.

Tabla 20. Datos de Distribucion de Particula en la Salida de los Molinos.

°
0

Limite Limite Molino 1 Molino 2 Molino 3 Molino 4 Molino 5

inferior (m) | superior (m) ‘ ‘
1 ‘ 0.00000 ‘ 0.00002 ‘ 0.19530875 ‘ 0.37192049 ‘ 0.51886799 ‘ 0.63446712 ‘ 0.72577263 ‘
2 ‘ 0.00002 ‘ 0.00004 ‘ 0.11194161 ‘ 0.17112875 ‘ 0.19080294 ‘ 0.18464313 ‘ 0.16490207
3 ‘ 0.00004 ‘ 0.00006 ‘ 0.10379585 ‘ 0.13876784 ‘ 0.13345867 ‘ 0.10846734 ‘ 0.07893219 ‘
4 ‘ 0.00006 ‘ 0.00008 ‘ 0.09415822 ‘ 0.10692161 ‘ 0.08362059 ‘ 0.05145105 ‘ 0.02579821
5 ‘ 0.00008 ‘ 0.00010 ‘ 0.08570954 ‘ 0.07668019 ‘ 0.04228375 ‘ 0.01474302 ‘ 0.00346174 ‘
6 ‘ 0.00010 ‘ 0.00012 ‘ 0.0726356 ‘ 0.0447408 ‘ 0.01427625 ‘ 0.00342145 ‘ 0.00072564
7 ‘ 0.00012 ‘ 0.00014 ‘ 0.07135973 ‘ 0.02948648 ‘ 0.0081123 ‘ 0.00174604 ‘ 0.00031887 ‘
8 ‘ 0.00014 ‘ 0.00016 ‘ 0.06099203 ‘ 0.02159545 ‘ 0.00508819 ‘ 0.00090348 ‘ 8.86E-05
9 ‘ 0.00016 ‘ 0.00018 ‘ 0.05429366 ‘ 0.01628761 ‘ 0.00316917 ‘ 0.00015736 ‘
10 ‘ 0.00018 ‘

0.00020 ‘ 0.149805 ‘ 0.02247075 ‘ 0.00032013 ‘ 0 ‘

Fuente: Autora
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Figura 23. Fracciones de masa en la molienda.
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Fuente: Autora

El bagazo obtenido presenta un contenido de humedad que es la propiedad
mas importante desde el punto de vista de la produccion de vapor. Cuando el
trabajo de los molinos es deficiente, es decir, existe un mal ajuste en la presién
del dultimo de los molinos, el contenido de humedad del bagazo sera superior a
50 %; mientras que con un buen trabajo su contenido sera de 48 %;
normalmente oscila en un rango estrecho 44-50 %. En la tabla 21 se observa el

flujo y composicién del bagazo a la salida del dltimo molino.

Tabla 21. Datos de corrientes de salida, jerarquia molinos.

Sub-corriente:
MIXED/
compuesto
Agua 31809.480 6097.323 0.856 0.933
SACAROSA 5344.152 439.298 0.144 0.067
Sub-corriente:
CIPSD /

compuesto

Celulosa 371.934 6057.667 1.000 1.000
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Flujo Total (kg/h) 37525.566 12594.288
Fuente: Autora

Antes del que el jugo sea enviado a etapa de concentracion, se filtra, en esta
etapa se obtiene la cachaza de cafia de azUcar también conocida como torta
de filtro.

Tabla 22. Datos de corrientes de salida, de la filtracion de jugo.

Flujo Masico (kg/h) Fraccion Mésica
Sub-corriente:
MIXED/
compuesto
Agua 4311.026  24429.15 0.988 0.831
SACAROSA 49.8749 4937.615 0.012 0.168
Sub-corriente:
CIPSD /
compuesto
Celulosa 334.7401 0 1.00 0
Flujo Total (kg/h) 4695.641  29366.76
Fuente: Autora
La cachaza al ser un residuo muy abundante, y por su composicion quimica y
precio relativamente bajo es atractivo frente a otros productos organicos como
abono. Sin embargo la presencia de malos olores en él, su alto contenido de
humedad y por tomar combustion espontanea en estado seco al exponerse al
sol, genera problemas de almacenamiento, transporte y manejo, por ello no es
totalmente aprovechado y se presentan dificultades para su eliminacion. El flujo

de cachaza y composicion se ve en la tabla 22.

5.1.2 Jerarquia Evaporacién.

El objetivo de esta etapa es concentrar la solucion, se dispuso de un tren de
evaporadores (5 efectos) en los que se empleo el vapor generado en un
evaporador como medio de calentamiento del siguiente, la especificacion de

salida de estos esta en la tabla 23 y 24. En el primer efecto, se introduce el
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vapor vivo y la presion es la mas elevada, en el ultimo efecto se tiene la presion
minima. La presion en cada efecto es menor que la del efecto del cual recibe
el vapor de agua y superior a la del efecto al cual suministra vapor, ver figura
24. Cada efecto, por si solo, actia como un evaporador de un solo efecto, y
cada uno de ellos tiene una caida de temperatura a través de su superficie de

calefaccion correspondiente a la caida de presion en dicho efecto.

La concentracion de la disolucion concentrada solamente se puede modificar

cambiando la velocidad de flujo de la alimentacion.

Tabla 23. Especificaciones de salida de los Evaporadores.

1 111.78 0.15
2 103.85 0.19
3 93.54 0.26
4 78.22 0.37
5 59.15 0.62

Fuente: Autora

Figura24. Perfil de Presion en el tren de evaporadores
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Fuente: Autora
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Tabla 24. Especificaciones de las corrientes de salida de los Evaporadores.

Flujo Fraccion Masica
(kg/h)

Corriente salida/efecto

Agua  Sacarosa

LIQUIDA 1 1 25674.298 | 0.808 | 0.192
2 21655.140 | 0.772 0.228
3 17309.470 | 0.715 0.285
4 12629.280 | 0.609 0.391
5-MELADURA | 7716.244
0.360 0.640
VAPOR 3692.464 | 1.000 0.000

4019.155 1.000 0.000
4345.678 1.000 0.000
4680.190 1.000 0.000
4913.031 1.000 0.000

gl | W N|

Fuente: Autora

La concentracion de sacarosa en esta etapa debe oscilar entre un 60- 65 %

para poder pasar a la cristalizacion, en nuestro caso fue de un 64%.

5.1.3. Jerarquia Cristalizadores.

En la etapa de cristalizacion se presenta la formacion de particulas solidas,
puras en el seno de solucion sobresaturada la cual posee una distribucion de
particula en cada cristalizador, ver tabla 25. El tamafio medio que deben tener
los cristales esta determinado por el uso final de estos. En cuanto a menor sea
el tamafio de los cristales menor aglomeracion y oclusion de aguas madres se
presenta. La distribucién de particula en los cristalizadores se presenta en la

figura 25.

73



Tabla 25.Relaciones de distribucion de tamafios para la suspension mezclada.

0 0 0 0
5.00E-06 2.32E-05 0.00023758 0.13058674
1.50E-05 0.00051858 0.00456886 0.49293156
3.50E-05 0.0135797 0.08832933 0.36718788
6.00E-05 0.02853113 0.12700478 0.00901289
8.50E-05 0.07611744 0.23188469 0.00028091
0.00015 0.41180011 0.46797446 1.44E-08
0.00025 0.29196204 0.07278099 1.90E-16
0.00035 0.12269089 0.00670913 1.49E-24
0.00045 0.03993518 0.00047904 9.02E-33
0.00055 0.01116668  2.94E-05 4.70E-41
0.00065 0.00282294 1.63E-06 2.22E-49
0.00075 0.00066417 8.41E-08 9.73E-58
0.00085 0.00014807 4.11E-09 4.05E-66
0.00095 3.17E-05 1.93E-10 1.61E-74
0.00105 6.55E-06 8.76E-12 6.23E-83
0.00115 1.32E-06 3.87E-13 2.34E-91
0.00125 2.59E-07 1.67E-14 1.00E-99
0.00135 5.00E-08 7.06E-16 1.00E-99
0.00145 9.49E-09 2.94E-17 1.00E-99
0.00155 1.78E-09 1.21E-18 1.00E-99

Fuente: Autora

Para el proceso de produccion de azlcar, la etapa de cristalizacion empieza
cuando la corriente de meladura llega a los tachos (cristalizadores), los tachos
son evaporadores al vacio, donde se evaporara una cantidad de el agua que

contiene la meladura hasta
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llevarla a la sobresaturacion. Cuando el jugo se concentra de un 77 a 80 % de
sacarosa en la solucién, su viscosidad aumenta comienzan a aparecer las
particulas solidas (cristales), Cuando alcanza la condiciébn de sobresaturacion
el tacho es alimentado con una corriente polvillo de azucar finamente molido
los cuales serviran como nucleos para los cristales de azucar, y el tacho es
nuevamente alimentado con nueva meladura para hacer crecer los cristales
manteniendo las condiciones de sobresaturacion este crecimiento continua
hasta que el tacho se encuentre totalmente lleno. El material dentro del tacho
ha perdido su fluidez rapidamente y se ha convertido en un mezcla de cristales
y miel que se conoce como masa magma. En la tabla 26 se observa las

especificaciones de las corrientes de salida de los cristalizadores.

Tabla 26. Especificaciones de las corrientes de salida de los Cristalizadores.

Sub-

corriente: Flujo (kg/h)

MIXED/

componente

Agua 279.711 137.757 1.181  2402.159 99.982 5.000 0.3876 134.001
Sacarosa  939.104  447.298 3.672 0.005 0.000 0.000 0.000 435.103

Fraccion Masica

Agua 0.229 0.235 0.243 1.000 1.000 1.000 0.000 0.235
Sacarosa 0.771 0.765 0.757 0.000 0.000 0.000 1 0.765
Sub-

corriente: )

CIPSD. Flujo (kg/h)

AZUCAR/
componente

azUcar 3702.295 367.523 16.932 0.000 0.000 0.000 3869.295 0.000
Total Flow  4921.110 952.577 21.785 2402.165 99.982 5.000 3869.299  569.104
kg/hr
Fraccion Masica
azUcar 1.000 1.000 1.000 0.000 0.000 0.000 1.000 0.000

Fuente: Autora
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Figura 25. Distribucion de particula en los cristalizadores.
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Fuente: Autora

5.1.4. Jerarquia Fermentacion.

En la etapa de fermentacion ocurre la transformacion de los azulcares
fermentables contenidos en el jugo, en alcohol etilico, gas carbonico, propanol,
butanol, oxigeno, pentanol entre otros. La eficiencia de la fermentacion es de
un 90%. Los flujos de los compuestos a la salida del fermentador se muestran

en la tabla 27 y figura 26.

La corriente fermentada con presencia de gas carbonico es enviada a una
columna absorbedora. Por la cima de la columna se inyecta agua en una
proporcion de 1:1. El CO,, ya removido del arrastre de etanol, se ventea a la

atmosfera. La masa fermentada sigue hacia la siguiente etapa.

Tabla 27. Especificaciones de las corrientes de salida de jerarquia
fermentacion.

Sub-corriente:
MIXED/

Componente

Flujo Masico (kg/h)
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AGUA
SACARORA
BIOETANOL
PROPANOL

BUTANOL
DIOXIDO DE
CARBONO
OXIGENO
PENTANOL
SORBITOL
GLUCOSA
ACETALDEHIDO
ACIDO LACTICO
ACIDO SUCCINICO
GLICEROL
Sub-corriente:
CIPSD/

Componente

CELULO-X
Temperatura °C
Presion (atm)

Flujo Total (kg/h)

15417.15
340.30
703.75

0.26
0.66
678.91

0.18
6.23
5.15
135.00
0.07
2.26
0.59
0.92

Flujo
123.98
32.00
1.
17415.40

15393.19
340.30
688.52

0.26
0.65
96.95

0.01
6.14
5.15
135.00
0.05
2.26
0.59
0.92

Masico (kg/
123.98
40.00
0.8
16793.96

h

23.96
0.00
15.24
0.01
0.01
581.96

0.17
0.09
0.00
0.00
0.01
0.00
0.00
0.00

)
0.00

40.00
0.8
621.44

Fuente: Autora
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Figura 26. Fraccion masica de la sub-corriente MIXED, VINO+CO,, en la salida

del fermentador.
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Fuente: Autora
5.1.4 Jerarquia Deshidratacién.

5.1.4.1. Columna Despojadora.

El proceso de destilacion aprovecha que cada material tiene su volatilidad o
punto de ebullicion a una determinada temperatura, por lo cual los alcoholes
gue tienen menor volatilidad que los sdlidos e impurezas que venian en el jugo,
meladura y miel B, salen por la parte superior de la columna; mientras que la
mayor cantidad de impurezas sale por la parte inferior de la misma en forma de
vinaza. La corriente lateral de la columna alimenta a la rectificadora. Los flujos

de las corrientes se especifican en la tabla 5.8
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Figura 27.Perfil de Temperaturas en la columna despojadora
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Fuente: Autora

Tabla 28. Especificaciones de las corrientes de salida de la despojadora.

CIMA-

DES

LATE-
DES

VINAZA

Sub-corriente:
MIXED/
Componente Flujo Masico (kg/h)
AGUA 656.293 | 2134.539 | 14319.500
SACARORA 0.000 0.000 340.297
BIOETANOL 388.082 | 362.003 1.163
PROPANOL 2.719 5.216 0.012
BUTANOL 8.976 24.935 0.055
DIOXIDO DE 96.998 0.000 0.000
CARBONO
OXIGENO 0.012 0.000 0.000
PENTANOL 274.890 | 980.788 1.603
SORBITOL 0.000 0.000 5.148
GLUCOSA 0.000 0.000 134.999
ACETALDEHIDO 0.054 0.000 0.000
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‘ ACIDO LACTICO 0.001 0.002 2.259 ‘
ACIDO SUCCINICO | 0.000 0.000 0.590
‘ GLICEROL 0.000 0.000 0.923 ‘
Sub-corriente:
CIPSD/
Componente Flujo Masico (kg/h)
CELULO-X 0 0 123.9778
Flujo Total (kg/h) | 1428.024 | 3507.483 | 14930.52
Temperatura °C 92.04703 | 96.25853 | 99.93424

Fuente: Autora

5.1.4.2. Columna Rectificadora.

La corriente de vapor lateral de la columna despojadora alimenta a la

rectificadora cuyo propdsito es hacer una rectificacion y obtener una solucion

acuosa de etanol azeotropico con presencia en muy bajas concentraciones de

otros componentes como el biéxido de carbono. Se presenta una concentracion

de alcoholes pesados en el interior de esta columna. Estos alcoholes son

normalmente denominados como “Fusel Qils” y retirados en por una corriente

lateral. Por el fondo de la columna salen otras impurezas llamadas flemazas.

Tabla 29. Especificaciones de las corrientes de salida de la rectificadora.

Sub-corriente:
MIXED/
Componente
Flujo Masico (kg/h)

AGUA 1717.135| 550.2134 1010.819
SACARORA 2.02E-66 3.20E-40 1.10E-04
BIOETANOL 448.0829 | 9.333865 2.01E-03
PROPANOL 7.691231 | 0.1541605 2.45E-05

BUTANOL 33.31636 | 0.6892963 1.08E-04
DIOXIDO DE 0.048703 1.68E-05 5.21E-18
CARBONO
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OXIGENO 1.25E-04 2.91E-08 7.66E-22
PENTANOL 1251.144 | 25.49817 3.13E-03
SORBITOL 0 0 0
GLUCOSA 1.23E-99 8.76E-61 1.25E-07
ACETALDEHIDO 6.62E-05 2.79E-07 4.41E-14
ACIDO LACTICO 4.15E-22 8.59E-14 2.74E-03
ACIDO 9.65E-49 2.11E-30 7.02E-06
SUCCINICO
GLICEROL 4.62E-41 1.32E-25 4.16E-05
Flujo Total (kg/h) 3457.419 | 585.8889 1010.827
Temperatura C 90.82902 | 96.19555 100.0168

Figura 28. Perfil de Temperaturas en la rectificadora.

Fuente: Autora
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5.1.4.3. Columna de Aldehidos.

En esta columna se reduce la concentracidén de aldehidos, para cumplir con los

requerimientos de calidad del producto y ambientales.

columna son enviados a rectificadora.

Fuente: Autora

Los fondos de esta
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Tabla 30. Especificaciones de las
aldehidos.

corrientes de salida de columna de

Sub-corriente:
MIXED/

Componente

AGUA
SACARORA
BIOETANOL
PROPANOL

BUTANOL
DIOXIDO DE
CARBONO
OXIGENO
PENTANOL
SORBITOL
GLUCOSA
ACETALDEHIDO
ACIDO LACTICO

ACIDO
SUCCINICO

GLICEROL
Flujo Total (kg/h)

5.1.4.4. Tamices Moleculares.

Flujo Masico (kg/h)

630.79
0.00
91.10
2.59
8.97
0.05

0.00
274.89
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00

0.00
1008.39

25.50
0.00
296.98
0.13
0.00
96.95

0.01
0.00
0.00
0.00
0.05
0.00
0.00

0.00
419.64

Fuente: Autora

En esta operacién, la mezcla etanol-agua pasa a través de un lecho de material

adsorbente. Debido a la diferencia de afinidad de las moléculas del etanol y del

agua con respecto al adsorbente, esta Ultima queda atrapada en el, mientras

gue el etanol pasa a través del mismo aumentando su concentracién en la

corriente de salida del tamiz.
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La adsorcion de agua empleando tamices moleculares ha sido la tecnologia
gue mas se ha desarrollado en los Ultimos afios en la industria del bioetanol
para deshidratar el etanol. Para la deshidratacion de etanol se emplean
tamices con un diametro promedio de los caminos intersticiales de 3 Angstroms
. La molécula de agua tiene un diametro menor que el de los caminos
intersticiales de este tipo de tamices, mientras

gue la de etanol no; ademas, el agua puede adsorberse en la superficie interna
de los caminos de la estructura del tamiz molecular. Las moléculas de agua
pueden invadir la estructura interior de los tamices a diferencia de las
moléculas de etanol que, debido

a su mayor tamafio, pasan a través del espacio entre las particulas de los
tamices y abandonan el lecho sin adsorberse.

La alimentacion del sistema se lleva a cabo con los vapores de la columna de
rectificacion, y las impurezas del sistema son recirculadas hacia la columna

despojadora.

Tabla 31. Especificaciones de las corrientes de salida de la deshidratacion.

Sub-corriente: ‘ ‘
MIXED/
Componente
Flujo Masico (kg/h) Fraccion Masica
AGUA 0.00 1717.14 0.00 0.56
SACARORA 0.00 0.00 0.00 0.00
BIOETANOL 385.35 62.73 1.00 0.02
PROPANOL 0.00 7.69 0.00 0.00
BUTANOL 0.00 33.32 0.00 0.01
DIOXIDO DE 0.00 0.05 0.00 0.00
CARBONO
OXIGENO 0.00 0.00 0.00 0.00
PENTANOL 0.00 1251.14 0.00 0.41
SORBITOL 0.00 0.00 0.00 0.00
GLUCOSA 0.00 0.00 0.00 0.00
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ACETALDEHIDO 0.00
‘ ACIDO LACTICO 0.00

ACIDO 0.00
SUCCINICO

‘ GLICEROL 0.00
Flujo Total (kg/h) 385.35

0.00
0.00
0.00

0.00
3072.07

0.00
0.00
0.00

0.00

0.00
0.00 ‘
0.00

0.00 ’

Fuente: Autora

5.2. Salida del Caso I, alimentacion de miel final hacia la produccion de

bioetanol.

Para todos los casos se trabajo con el mismo flujo de alimentacion de cafa, lo

gue vario en este caso fue la alimentacion hacia el fermentador, para esta

topologia se trabajo con miel final como sustrato para la fermentacion.

Se presentan cambios de flujo en algunas etapas del proceso debido al manejo

de un solo sustrato, la entrada de los evaporadores presenta un aumento de

flujo del jugo claro ya que no hay ninguna desviacion de este, todo el jugo es

alimentado hacia esta etapa, el flujo total de meladura es alimentada hacia los

cristalizadores, presentandose en esta seccion ahora una serie de cinco

cristalizadores en donde se obtiene el aztcar y la miel final.

Tabla 32. Especificaciones de las corrientes de bagazo, cachaza y jugo en el

caso |l de estudio.

Sub-corriente:

MIXED/
Componente
‘ Flujo Masico (kg/h)

AGUA 4791.761 ‘ 6097.323 ‘27153.3177

‘ SACAROSA 55.645 ‘ 439.297 ‘ 5508.860

Sub-corriente:
CIPSD/

Fraccion Masica
0.988 ‘ 0.932 ‘ 0.831

0.012 ‘ 0.068 ‘ 0.169 ‘
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Componente

Flujo Mésico (kg/h)

Fraccion Méasica

CELULO-X 2.293 37.359 0 1 1
Flujo Total 5219.340 | 12594.287 | 32662.178
(kg/h)

Fuente: Autora

Tabla 33. Especificaciones de las corrientes de salida de los Evaporadores.

Caso ll.

Corriente

Flujo total (kg/h)

salida/efecto

LE1 28560.833
LE2 24096.185
LE3 19268.320
LE4 14068.175
MELADURA 8608.589
SEV1 4101.345
SEV2 4464.648
SEV3 4827.865
SEV4 5200.145
SEV5 5459.585

Fuente: Autora

Tabla 34. Flujo de corrientes de salida en la cristalizacion. Caso Il.

Flujo
Corriente salida/efecto
(kg/h)

MIEL-A 3642.090
MIEL-B 2194.512
M-FINAL 1238.191
AZUCARR 4375.846
SVT1 2399.994
SVT2 299.996




SVT3 199.996

Fuente: Autora

Figura 29. Distribucion de particula en los cristalizadores. Caso |II.
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Fuente: Autora

Tabla 35. Especificaciones de las corrientes de salida de la jerarquia de
deshidratacion. Caso Il

VINO+CO2 VINAZA ‘FLEMAZAS BIOETANO

Sub-corriente:

MIXED/

Componente Flujo Masico (kg/h)

AGUA 1948.2920 | 1762.2470 | 140.9128 0.0000
SACARORA 217.8487 | 217.8487 0.0000 0.0000
BIOETANOL 457.1991 10.2834 0.0011 338.4000
PROPANOL 0.2216 0.0860 0.0000 0.0000

BUTANOL 0.4813 0.1186 0.0000 0.0000
DIOXIDO DE 434.6170 0.0000 0.0000 0.0000
CARBONO

OXIGENO 0.1171 0.0000 0.0000 0.0000
PENTANOL 3.6555 0.5535 0.0000 0.0000
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SORBITOL 3.2956 3.2956 0.0000 0.0000
GLUCOSA 86.4222 86.4222 0.0000 0.0000
ACETALDEHIDO 0.0437 0.0000 0.0000 0.0000
ACIDO LACTICO 1.4503 1.4496 0.0007 0.0000
ACIDO SUCCINICO | 0.3780 0.3780 0.0000 0.0000
GLICEROL 0.5908 0.5908 0.0000 0.0000
Flujo Total (kg/h) | 3154.6130 | 2083.2740 | 140.9147 338.4000
Temperatura C 32.0000 99.7095 100.0159 79.0276

Fuente: Autora

5.3. Salida del Caso lll, alimentacion de miel B y Jugo hacia la produccién

de bioetanol.

En esta topologia se emplea miel B y jugo como sustratos para la etapa de

fermentacion. Al igual que el caso anterior se presenta una variacion de flujos

en el proceso.

Tabla 36. Especificaciones de las corrientes de bagazo, cachaza y jugo en el

caso lll de estudio.

Sub-corriente:

MIXED/
Componente
‘ Flujo Masico (kg/h)
AGUA 4312.76269 ‘ 6097.32345 ‘ 24438.9886
‘ SACAROSA | 50.0805487 ‘ 439.297576 ‘ 4957.97432 ‘
Sub-corriente:
CIPSD/
Componente
CELULO-X 334.740106 | 6057.66656 0
Flujo Total (kg/h) | 4697.58335 | 12594.2876 | 29396.9629

Fuente: Autora
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Tabla 37. Especificaciones de las corrientes de salida de los Evaporadores.
Caso lll.

_ Flujo
Corriente
: total
salida/efecto

(kg/h)
LE1 25705.63
LE2 21687.35
LE3 17342.17
LE4 12661.94
MELADURA | 7748.188
SEV1 3691.33

SEV2 4018.287
SEV3 4345.174
SEV4 4680.229
SEV5 4913.755

Fuente: Autora

Tabla 38. Flujo de corrientes de salida en la cristalizacién. Caso |ll.

Corriente Flujo

salida/efecto W

MIEL-B | 1786.50
MAGMA-P | 5850
AZUCARR | 3440.96

SVT1 2401.91
SVT2 100.00
SVTP 5.00

Fuente: Autora
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Figura 30. Distribucién de particula en los cristalizadores. Caso III.
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Fuente: Autora

Tabla 39. Especificaciones de las corrientes de salida de la jerarquia de
deshidratacion. Caso lll.

VINO+CO2 VINAZA FLEMAZAS BIOETANO

Sub-corriente:
MIXED/ Flujo Masico (kg/h)
Componente
AGUA 15796.62 | 14657.84 | 1044.54 0.00
SACARORA 438.74 438.74 0.00 0.00
BIOETANOL 907.63 1.90 0.00 585.24
PROPANOL 0.34 0.03 0.00 0.00
BUTANOL 0.86 0.08 0.00 0.00
DIOXIDO DE
CARBONO 875.31 0.00 0.00 0.00
OXIGENO 0.24 0.00 0.00 0.00
PENTANOL 7.99 2.01 0.00 0.00
SORBITOL 6.64 6.64 0.00 0.00
GLUCOSA 174.05 174.05 0.00 0.00
ACETALDEHIDO 0.09 0.00 0.00 0.00
ACIDO LACTICO 2.92 2.91 0.00 0.00
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ACIDO
SUCCINICO 0.76 0.76 0.00 0.00
GLICEROL 1.19 1.19 0.00 0.00
Sub-corriente:
MIXED/
Componente
CELU-X 123.98 123.98 0.00 0.00
Flujo Total (kg/h) |  18337.36 | 15410.14 | 1044.549 | 585.2352
Temperatura C 32.00 99.92 100.02 99.31

5.3. Validacion.

Fuente: Autora

En esta etapa se ha verificado la consistencia entre el modelo realizado y las

condiciones del sistema real.

Se ha validado los flujos y calidades de corrientes intermedias de las cuales se

posee informacion real, como de algunas salidas del proceso. El modelo que se

ha validado es el del caso de estudio y esto es en base a:

La especificacion de la carga en el modelo es base a la caracterizacion

de la planta real.

La topologia del proceso es consistente.

Los modelos empleados para representar las unidades del proceso, se

les ha ingresado la informacién necesaria que representar la unidad

real.

En las tablas 40 y 41 se muestran las especificaciones de las corrientes

comparadas.

Tabla 40. Flujos de corrientes de salida e Intermedias del caso base.

Sub-corriente:

MIXED/

Componente

AGUA

SACARORA

| |

Flujo Mésico (kg/h)

0.3869 ‘ 24429.15 ‘ 134.001 ‘ 2778.649 ‘ 15393.19 ‘ 1010.819 ’

0 ‘ 4937.615 ‘ 435.103 ‘ 4937.595 ‘ 340.30 ‘ 1.10E-04 ’

14319.5

340.297

o o
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BIOETANOL ‘ ‘ ‘ ‘ 688.52 ‘ 2.01E-03 ’ 1.163 ‘ 385.35

Sub-corriente:
CIPSD/
Componente

AZUCAR 3869.299 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘

CELULO-X ‘ ‘ 123.9778 ’

Total (kg/h) 3869.6859 ‘ 29366.765‘ 569.104 ‘ 7716.244 ‘ 16422.01 ‘ 1.01E+03

14536.9822 ’ 385.35

|
|
|
Fuente: Autora

Tabla 41. Flujos de corrientes de salida e Intermedias de un ingenio
Colombiano.

Sub-corriente:
MIXED/
Componente

‘ Flujo Masico (kg/h)
AGUA 0 ‘25023‘ 137 ‘ 2831 ‘ 15679 ‘ 1057 ’ 15163 ’ 0
‘ SACARORA 0 ‘ 5058 ‘ 443 ‘ 5031 ‘ 347 0 ’ 360 ’ 0

BIOETANOL ‘ ‘ ‘ ‘ 701 ‘ 0 ’ 1 ’ 414

Sub-corriente:
CIPSD/
Componente

AZUCAR 3947

CELULO-X 15371

Total (kg/h) 3947 30081 580 7863 16727 1057 30895 414

Fuente: Autora

En la validacion del modelo se comparan los flujos intermedios usados como
sustratos y el flujo de vino a la salida del fermentador, los productos de salida:
azucar y bioetanol, y los subproductos: flemazas y vinazas (ver figura 31), al
comparar los margenes de error se aprecia que estos son relativamente bajos,
ver figura 32, lo que demuestra que el modelo representa un alto grado de

exactitud.
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Figura 31. Comparacion de los datos simulados y reales
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Fuente: Autora

Figura 32. Error Relativo
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Fuente: Autora

5.4. Andlisis de Sensibilidad

A continuacioén se presentan las graficas de los resultados al realizar el andlisis
de sensibilidad, sobre la influencia del tipo de combinacién de sustrato y su
flujo hacia la etapa de fermentacion. Los valores numéricos del andlisis de

sensibilidad se encuentran en el anexo 4.
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5.4.1 Anélisis de Sensibilidad caso Base

Al realizar el andlisis se pueden especificar intervalos de reflujo para esta
topologia en cuanto a sustratos y recirculacion de vinaza, la bifurcacion de jugo
enviada a la etapa de evaporacién se trabajo entre 0.89 y 091, la bifurcacion
de meladura hacia los cristalizadores entre 0.9 y 0.94 y la recirculacion de
vinaza entre un 60 a 80%. En estos intervalos se asegura una correcta
operacién del proceso viendo afectado solamente la cantidad de productos y
subproductos a obtener.

Figura 33. Flujo de bioetanol en kg/h, variando la fraccion de vinaza entre 0.6
y 0.8 a diferentes fracciones de meladura, a) fraccion de jugo hacia la
produccion de azucar de 0.89, b ) fraccion de jugo hacia la produccion de

azucar de 0.91, c) fraccién de jugo hacia la produccién de azucar de 0.93.

4 )
650
a. 650 b.
550 550

- —=—t=—10.9 = 0.9

- -

3450 e (.92 Eo 450 — e ().92
350 <\ 0.94 350 0.94
250 250

0,6 0,7 0,8 0,6 0,7 0,8
\_ J
4 N\
650 [ c.
550 !%S
£ =—0.9
5 450
= =—0.92
350 0.94
250
0,6 0,7 0,8
\_ J

Fuente: Autora

93



De la figura 33, podemos ver que el flujo de bioetanol, en funcién del manejo de
bifurcaciones de sustratos y vinaza, presenta una mayor cantidad de flujo es al
manejar una menor recirculacién de vinazas, con una mayor fraccion de jugo y

meladura enviada hacia la evaporacion y cristalizacién respectivamente.

Figura 34 . Flujo de Azucar en kg/h, variando la fraccion de vinaza entre 0.6 y
0.8 a diferentes fracciones de meladura, a) fraccion de jugo hacia la
produccién de azucar de 0.89, b ) fraccibn de jugo hacia la produccion de
azucar de 0.91, c) fraccion de jugo hacia la produccién de azucar de 0.93.

4 \/ N
3800 4 a. 3800 b.
C L
3700 0.9 3700
- * - - . ° . e 0.9
<5 3600 —=—092 || 33600 - o —=—0.92
< X
3500 0.94 3500 0.94
3400 3400
0,6 0,7 0,8 0,6 0,7 0,8
\_ VAN
4 N\
3800 C.
3700
e () 9
S 3600
2 ¢ ® 092
3500 N ] 054
3400
0,6 0,7 0,8
\_ J

Fuente: Autora

De la figura 34, se puede observar, que no hay una variacion en el flujo de
azucar si hay una mayor o menor recirculacion de vinaza hacia el fermentador,
y que se presenta una mayor cantidad de esta, si se maneja la menor fraccion

de jugo y meladura hacia la etapa de evaporacion y cristalizacion.
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Figura 35. Flujo de Vinaza en kg/h, variando la fraccion de vinaza entre 0.6 y
0.8 a diferentes fracciones de meladura, a) fraccion de jugo hacia la
produccién de azucar de 0.89, b ) fraccidbn de jugo hacia la produccion de
azucar de 0.91, c) fraccion de jugo hacia la produccion de azucar de 0.93.

4 N/ \
5100 [;\ a. 5100 b.
4700 TN 4700

_ rs —=—0.9
< 4300 W 009 < 4300 \,.—

» ¥ TS, —m-0.92
3900 == 0.92 3900 ~
3500 0.94 3500 0.94
3100 3100

0,6 0,7 0,8 0,6 0,7 0,8
\_ J \_ J
( 5100 )

C.
4700
< 4300 =059
SN
£ 3900 - w=092
T —— 0.94
3500 —Y
3100 2
0,6 0,7 0,8
\_ J

Fuente: Autora
En la figura 35 se observa que la cantidad de vinaza obtenida no depende de
la fraccibn de meladura que se envia hacia la etapa de fermentacion o
cristalizacion, pero que si disminuye si se aumenta la recirculacion de vinazas
hacia el fermentador y aumenta en funcion del jugo enviado a la etapa de

evaporacion.
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Figura 36. Flujo de Flemaza en kg/h, variando la fraccion de vinaza entre 0.6 y
0.8 a diferentes fracciones de meladura, a) fraccion de jugo hacia la
produccién de azucar de 0.89, b ) fraccidbn de jugo hacia la produccion de
azucar de 0.91, c) fraccion de jugo hacia la produccion de azucar de 0.93.
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Fuente: Autora
El flujo de flemazas al igual que el de vinazas no depende de la fraccion de
meladura que se envié a la etapa de cristalizaciéon o fermentacién, ver figura
36, pero al contrario que las vinazas, aumenta si se aumenta la recirculaciéon
de vinazas al fermentador y disminuye al aumentar el flujo de jugo hacia la

evaporacion.

Si se mira cual es la corriente que posee el flujp maximo de bioetanol dentro
del andlisis de sensibilidad y a la vez que la cantidad de subproductos sea
baja, se obtiene que las relaciones de bifurcacion son: de jugo hacia
evaporacion igual a 0.93, de meladura hacia cristalizacion de 0.94 con una
recirculacion del 60% de vinazas hacia la fermentacion. Ahora si lo que se
desea es obtener mas azucar que biocombustible la relacion de bifurcacion
seria: de jugo hacia evaporacion igual a 0.89, de meladura hacia cristalizacién

de 0.99 con una recirculaciéon del 60% de vinazas hacia la fermentacion.
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5.4. Analisis de Sensibilidad Caso Il
En este caso se estudio la variacion del flujo de bioetanol, azucar, vinazas
finales y flemazas, al cambiar la fraccion de recirculacion de las vinazas, ver

figura 37. Se trabajo con recirculaciones desde el 66% hasta un 76%.

Figura 37 . Flujo de productos y subproductos de la produccion dual bioetanol-
azucar, variando la recirculacion de vinaza hacia el fermentador.
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Fuente: Autora
Para el caso Il, las relaciones de bifurcacion obteniendo la mayor cantidad de
bioetanol y minimizando subproductos son: una bifurcacion de jugo hacia
evaporacion de 0.93 y un 70% de recirculacion de vinazas. Ahora nos damos
cuenta que si se maneja como sutrato la miel final no me afecta la produccién

de azucar si recirculo mayor o menor cantidad de vinazas.

5.4.3 Anédlisis de Sensibilidad Caso Il

Para este caso se realizo el andlisis de sensibilidad variando los flujos de jugo

enviados a la etapa de evaporacion y la cantidad de vinaza a recircular.

Se trabajo con una recirculacion del 70 al 80% de vinazas y una bifurcacion de

jugo hacia la etapa de evaporacion de 0.89 al 0.93.
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En la figura 38. se observa una mayor produccién de bioetanol si se disminuye

la cantidad de vinaza a recircular y se aumenta la cantidad de jugo hacia el

proceso de produccién de azucar.

Figura 38. Flujo de bioetanol en kg/h, variando la fraccion de vinaza entre 0.6 y

0.8 a diferentes fracciones de jugo.
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Fuente: Autora

E n la figura 39. Se aprecia que la cantidad de azucar producida no varia si se

aumenta o disminuye la cantidad de vinaza a recircular, pero que se obtiene la

mayor cantidad de esta si se trabaja con un 89 % de la corriente de jugo hacia

la etapa de evaporacion.

Figura 39. Flujo de Azucar en kg/h, variando la fraccién de vinaza entre 0.6 y

0.8 a diferentes fracciones de jugo.
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Fuente: Autora

En las figuras 40 y 41 se ve la variacion del flujo de vinazas y flemazas, y cabe

anotar que se maneja la mayor cantidad de estas entre menor sea la fraccion

de recirculacion de jugo hacia la etapa de evaporacion pero en el caso de
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como esta se recircula entre mayor sea la recirculacion menor cantidad de ellas

se obtendran al final, en cambio las flemazas aumentan si se aumenta la

recirculaciéon de vinazas.

Figura 40. Flujo de Vinaza en kg/h, variando la fraccion de recirculacion vinaza
entre 0.6 y 0.8 a diferentes fracciones de jugo.
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Fuente: Autora

Figura 41. Flujo de Flemaza en kg/h, variando la fraccion de vinaza entre 0.6 y
0.8 a diferentes fracciones de jugo.
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Fuente: Autora

Para el caso lll, con una menor cantidad de subproductos pero logrando un mayor flujo

de bioetanol la relacion de recirculacion es del 69% de vinazas. Ahora si lo que se

desea es obtener mas azlcar que bioetanol las relaciones de bifurcacién son: una

bifurcacion de jugo hacia evaporacion de 0.89 y un 70% de recirculacion de vinazas.
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CONCLUSIONES.

Se generdé un modelo de simulacién en estado estable para la produccion dual
bioetanol combustible - azucar en el simulador AspenPlus, que representa
diversas topologias del proceso y se convierte en una base que permite
evaluar y/o predecir el comportamiento del sistema, para la facilitacion de la
implementacion de acciones correctivas, mejoras y/o definir estrategias de

operacion.

La seleccion de las tecnologias del proceso de produccién dual a nivel nacional
deben proporcionar una buena flexibilidad para producir bioetanol carburante
y/o azUcar de acuerdo a los requerimientos de estos mismos, bajo la restriccion

de la produccién de subproductos.

En el modo de operacién de una planta dual para produccion de bioetanol se
deben seguir las siguientes indicaciones: produccién reducida de bioetanol, se
debe manejar como sustrato la corriente intermedia de miel B y jugo; para
produccion media de bioetanol, se usaran los sustratos miel B, jugo y

meladura; para una mayor produccion el sustrato sera miel final.

Para el caso base, maximizando bioetanol y minimizando subproductos se
obtiene que las relaciones de bifurcacién son: de jugo hacia evaporacion igual
a 0.93, de meladura hacia cristalizacion de 0.94 con una recirculacion del 60%
de vinazas hacia la fermentacion. De forma similar para el caso Il: una
bifurcacion de jugo hacia evaporacién de 0.93 y un 70% de recirculacion de

vinazas. Y para el caso lll, una recirculaciéon del 69% de vinazas.

Para el caso base, maximizando azUcar y minimizando subproductos se
obtiene que las relaciones de bifurcacion son: de jugo hacia evaporacion igual
a 0.89, de meladura hacia cristalizacion de 0.99 con una recirculacion del 60%
de vinazas hacia la fermentacion. De forma similar para el caso lll: una
bifurcacion de jugo hacia evaporacién de 0.89 y un 70% de recirculacién de

vinazas.
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RECOMENDACIONES

Se recomienda usar simulacién orientada a ecuaciones, si se quiere
elevar el nivel de complejidad del modelo (al agregar varios reciclos de
otras corrientes), ya que puede incrementarse demasiado el niumero de
reciclos anidados, impidiendo que la simulacion secuencial sea eficiente;
mientras que, con la simulacion orientada a ecuaciones, el modelo seria
resuelto completamente de forma simultanea sin necesidad del célculo
secuencial que obligaria el uso de corrientes de corte, ademas, facilitaria

el proceso de optimizacion.

Se debe tener en cuenta las restricciones de disefio (diametros de
columnas y voliumenes de equipos) si se desea manejar flujos por fuera

de los intervalos establecidos.

Si se desea recircular una corriente intermedia de la produccién de
bioetanol hacia la molienda, se debe asegurar con datos experimentales
gue los compuestos provenientes de ésta, no afecten la calidad y

cantidad del azucar a producir.

Si se desea recircular alguna otra corriente intermedia (e.g. miel A) hacia
la produccién de bioetanol (fermentacion), se debe asegurar con datos
experimentales que los microorganismos aun existentes en estas
corrientes, que no han sido eliminados en el proceso térmico, no inhiban

la produccién de bioetanol ni alteren su calidad.
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ANEXOS

ANEXO 1
EQUILIBRIOS LIQUIDO-VAPOR
SISTEMA ETANOL AGUA A 1 ATM®

Experimental

CONCENTRACION
Temperatura LIQUIDO LIQUIDO VAPOR VAPOR
de MASSFRAC MASSFRAC MASSFRAC MASSFRAC
saturacion
°F Agua Etanol Agua Etanol
212 1 0 1 0
210.1 0,99 0,01 0,897 0,103
208.5 0,98 0,02 0,808 0,192
206.9 0,97 0,03 0,737 0,263
204.8 0,96 0,04 0,675 0,325
203.4 0,95 0,05 0,623 0,377
197.2 0,9 0,1 0,473 0,527
189.2 0,8 0,2 0,344 0,656
184.5 0,7 0,3 0,287 0,713
181.7 0,6 0,4 0,254 0,746
179.6 0,5 0,5 0,229 0,771
177.8 0,4 0,6 0,206 0,794
175.2 0,3 0,7 0,178 0,822
174.3 0,2 0,8 0,142 0,858
174.0 0,18 0,82 0,132 0,868
173.7 0,16 0,84 0,123 0,877
173.4 0,14 0,86 0,112 0,888
173.2 0,12 0,88 0,1 0,9
173.02 0,1 0,9 0,088 0,912
172.9 0,08 0,92 0,074 0,926
172.8 0,06 0,94 0,058 0,942
172.7 0,04 0,96 0,041 0,959
172.6 0,02 0,98 0,022 0,978
173.0 0 1 0 1

> Cornell y Montonna, Ind. Eng. Chem., 25, 1331 (1933); Noyer y Warfel, J.Am. Chem. Soc., 23, 463
(1901)
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SISTEMA ETANOL AGUA A1ATM

Temperatura

de

saturacion

°F

212.0319
206.899
202.7409
199.3064
196.4244
193.9774
191.88
190.0686
188.4978
187.1229
185.9155
184.8502
183.9058
183.0647
182.3115
181.6331
181.018
180.4562
179.9386
179.4575
179.0056
178.5768
178.1653
177.7663
177.3756
176.9895
176.6052
176.2205
175.8343
175.4463
175.0574
174.6698
174.2875

VAPOR
MASSFRAC

Agua

1
0.7670042
0.6308073

0.541478
0.4784356
0.4316191
0.3955237
0.3668799
0.3436809
0.3244525
0.3082837

0.294494
0.2825811
0.2721646

0.262949
0.2546996
0.2472255
0.2403678
0.2339914
0.2279784
0.2222239
0.2166315

0.211111

0.205576
0.1999411
0.1941206
0.1880268
0.1815676
0.1746453
0.1671543
0.1589789
0.1499909
0.1400465

® FUENTE: Autora

NRTL®
CONCENTRACION

VAPOR LIQUIDO LIQUIDO

MASSFRAC = MASSFRAC | MASSFRAC
Etanol Agua Etanol

0 1 0
0.2329958 0.975 0.025
0.3691927 0.95 0.05
0.458522 0.925 0.075
0.5215644 0.9 0.1
0.5683809 0.875 0.125
0.6044763 0.85 0.15
0.6331201 0.825 0.175
0.6563191 0.8 0.2
0.6755475 0.775 0.225
0.6917163 0.75 0.25
0.7055061 0.725 0.275
0.7174189 0.7 0.3
0.7278354 0.675 0.325
0.737051 0.65 0.35
0.7453004 0.625 0.375
0.7527745 0.6 0.4
0.7596322 0.575 0.425
0.7660086 0.55 0.45
0.7720216 0.525 0.475
0.7777761 0.5 0.5
0.7833685 0.475 0.525
0.788889 0.45 0.55
0.794424 0.425 0.575
0.8000589 0.4 0.6
0.8058794 0.375 0.625
0.8119732 0.35 0.65
0.8184324 0.325 0.675
0.8253547 0.3 0.7
0.8328457 0.275 0.725
0.8410211 0.25 0.75
0.8500091 0.225 0.775
0.8599535 0.2 0.8
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173.9165
173.5654
173.2464
172.9719
172.7728
172.6741
172.7164
172.9586

Temperatura

de

saturacion

°F

212.0317
206.994
202.8794
199.4585
196.5756
194.12
192.0104
190.1852
188.5966
187.2067
185.9849
184.906
183.949
183.0961
182.3319
181.6435
181.0191
180.4487
179.9232
179.4346
178.9757
178.5403
178.1226
177.7176

0.128983 0.871017 0.175 0.825
0.116614 0.883386 0.15 0.85
0.1027246 | 0.8972754 0.125 0.875
0.0870537 |  0.9129463 0.1 0.9
0.0693355 | 0.9306645 0.075 0.925
0.0492063 |  0.9507936 0.05 0.95
0.0262567 | 0.9737433 0.025 0.975
0 1 0 1
SISTEMA ETANOL AGUA A1ATM
NRTL-HOC’
CONCENTRACION

VAPOR VAPOR LIQUIDO LIQUIDO

MASSFRAC MASSFRAC MASSFRAC MASSFRAC
Agua Etanol Agua Etanol

1 0 1 0
0.7729468 | 0.2270532 0.975 0.025
0.6378838 | 0.3621162 0.95 0.05
0.5484635 | 0.4515365 0.925 0.075
0.4849989 0.515001 0.9 0.1
0.4377008 | 0.5622992 0.875 0.125
0.4011495 | 0.5988505 0.85 0.15
0.3720995 |  0.6279005 0.825 0.175
0.3484862 | 0.6515138 0.8 0.2
0.3289318 | 0.6710682 0.775 0.225
0.3124796 | 0.6875204 0.75 0.25
0.2984428 | 0.7015572 0.725 0.275
0.2863134 | 0.7136866 0.7 0.3
0.2757062 | 0.7242938 0.675 0.325
0.2663213 | 0.7336787 0.65 0.35
0.2579204 | 0.7420796 0.625 0.375
0.2503094 | 0.7496906 0.6 0.4
0.2433269 | 0.7566731 0.575 0.425
0.2368354 | 0.7631646 0.55 0.45
0.2307151 | 0.7692849 0.525 0.475
0.2248591 | 0.7751409 0.5 0.5
0.2191694 | 0.7808306 0.475 0.525
0.2135547 | 0.7864453 0.45 0.55
0.2079267 | 0.7920733 0.425 0.575
0.2021992 | 0.7978008 0.4 0.6

177.3212

” FUENTE: Autora
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176.9296

176.54
176.1504
175.7596
175.3672
174.9745
174.5838
174.1992
173.8272
173.4768
173.1606
172.8957
172.7055
172.6213
172.6824
172.9586

Temperatura

de

saturacion

oF

212.0315
206.0801
201.4675
197.8215
194.8926
192.5075
190.5421
188.9049
187.5272
186.356
185.35
184.4767
183.7097
183.0279
182.4139
181.8536

0.1962853
0.1900959
0.1835381
0.1765131
0.1689143
0.1606251
0.1515162
0.1414431
0.1302419
0.1177256
0.1036783
0.0878495
0.0699457
0.0496213
0.0264642

0

VAPOR
MASSFRAC

Agua

1
0.7415106
0.6016206
0.5147199
0.4559182
0.4137246
0.3821098
0.3576086
0.3380878
0.3221615
0.3088887
0.2976064
0.2878327
0.2792068
0.2714521
0.2643511

0.8037147 0.375 0.625
0.8099041 0.35 0.65
0.8164619 0.325 0.675
0.8234869 0.3 0.7
0.8310857 0.275 0.725
0.8393749 0.25 0.75
0.8484838 0.225 0.775
0.8585569 0.2 0.8
0.8697581 0.175 0.825
0.8822744 0.15 0.85
0.8963217 0.125 0.875
0.9121505 0.1 0.9
0.9300543 0.075 0.925
0.9503786 0.05 0.95
0.9735358 0.025 0.975

1 0 1

SISTEMA ETANOL AGUA A1ATM

UNIFAC®
CONCENTRACION
VAPOR LIQUIDO LIQUIDO
MASSFRAC MASSFRAC MASSFRAC
Etanol Agua Etanol
0 1 0
0.2584894 0.975 0.025
0.3983794 0.95 0.05
0.4852801 0.925 0.075
0.5440818 0.9 0.1
0.5862754 0.875 0.125
0.6178902 0.85 0.15
0.6423914 0.825 0.175
0.6619122 0.8 0.2
0.6778385 0.775 0.225
0.6911113 0.75 0.25
0.7023936 0.725 0.275
0.7121673 0.7 0.3
0.7207932 0.675 0.325
0.7285479 0.65 0.35
0.7356489 0.625 0.375
0.7422706 0.6 0.4

181.335

0.2577294

8 FUENTE: Autora
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180.8485
180.3859
179.9404
179.5066
179.0797
178.6561
178.233
177.8081
177.38
176.9478
176.5115
176.0715
175.6293
175.187
174.748
174.3167
173.8996
173.5049
173.1445
172.835
172.6009
172.4823
172.5506
172.9586

0.2514434
0.2453731
0.2394157
0.2334812
0.2274896
0.2213681
0.215049
0.2084682
0.2015641
0.194276
0.1865434
0.1783046
0.1694958
0.1600495
0.1498929
0.1389454
0.1271141
0.1142876
0.1003239
0.0850277
0.0681054
0.0490686
0.0270081
0

0.7485566
0.7546269
0.7605843
0.7665188
0.7725104
0.7786319
0.784951
0.7915318
0.7984359
0.805724
0.8134566
0.8216954
0.8305042
0.8399505
0.8501071
0.8610546
0.8728859
0.8857124
0.8996761
0.9149723
0.9318946
0.9509313
0.9729918
1

0.575
0.55
0.525
0.5
0.475
0.45
0.425
0.4
0.375
0.35
0.325
0.3
0.275
0.25
0.225
0.2
0.175
0.15
0.125
0.1
0.075
0.05
0.025

0.425
0.45
0.475
0.5
0.525
0.55
0.575
0.6
0.625
0.65
0.675
0.7
0.725
0.75
0.775
0.8
0.825
0.85
0.875
0.9
0.925
0.95
0.975
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ANEXO 2
INDICE DE TRABAJO

LEY DE BOND?®

Tabla 1. Valores para obtener el indice de trabajo en los molinos

(HP) (t/h) (Hp h/ton)
! 120.91 38 3.18
2 116.16 35.98 3.23
3 112.89 31.12 3.29
4 110.93 27.82 3.35
5 113.10 25.58 3.40

Figura 1. indice de trabajo en los molinos.

( 3,45 h

3,40

3,35
3,30 /
3,25

/ == |ndice de Trabajo ley
3,20

de Bond W=P/T (Hp
v h/ton)

3,15

Indice de Trabajo-ley de Bond

3,10

3,05

1 2 3 4 5

Molinos

? Fuente: Autora
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ANEXO 3
CRISTALIZADOR MSMPR.
Cristalizador contintio que retne los siguientes requisitos de operacion™®:

1. Operacion en estado transitorio.

2. En todo momento el cristalizador contiene un magma de suspension
mezclada.

3. Entodo momento hay una suspension uniforme en todo el magma.

4. Cumple la ley del AL para el crecimiento de cristales.

5. No utiliza ningun sistema de retirada de tamafios clasificados.

6. No hay cristales en la alimentacién.

7. El magma producto abndona el cristalizador en equilibrio, de forma que

las aguas madres del magma producto estan saturadas.
8. No hay rotura de cristales en particulas en particulas de tamario finito.

Ley AL del crecimiento de cristalino. **

Si todos los cristales del magma crecen en un campo de sobresaturacion
uniforme y a la misma temperatura, y si todos los cristales progresan desde su
nacimiento de acuerdo a la velocidad de nucleacion para sustancias
inorganicas hidratadas ecuacién 1 o para un cristal organico ecuacion 2,
resultara que todos los cristales no solo seran invariantes sino que creceran
con la misma velocidad, que es independiente del tamafio. Esta generalizacion
recibe el nombre de Ley del AL ecuacion 3.

G=K1-S (1)

G=C1-eT (2)

J
AL=G-At  (3)

1% Randolph, A.D.: AICHE,J., 11:424 (1965)
™ La Mer, V.K.: Ind. Eng. Chem., 44:1270 (1952)
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ANEXO 4

DATOS DE CORRIDAS DEL ANALISIS DE SENSIBILIDAD.*

Tabla 1. Datos del andlisis de sensibilidad para el caso base.

VARY
Row / Case DF;AJCDCA
AZUCAR

1 0.89
2 0.89
3 0.89
4 0.89
5 0.89
6 0.89
7 0.89
8 0.89
9 0.89
10 0.91
11 0.91
12 0.91
13 0.91
14 0.91
15 0.91
16 0.91
17 0.91
18 0.91
19 0.93
20 0.93
21 0.93
22 0.93
23 0.93
24 0.93
25 0.93
26 0.93
27 0.93
28 0.9

VARY
FRACC DE
MELADURA
A AZUCAR

0.9
0.9
0.9
0.92
0.92
0.92
0.94
0.94
0.94
0.9
0.9
0.9
0.92
0.92
0.92
0.94
0.94
0.94
0.9
0.9
0.9
0.92
0.92
0.92
0.94
0.94
0.94
0.9

2 Fyente: Autora

VARY
FRACC
DE
VINAZA A
FERMEN

0.6
0.7
0.8
0.6
0.7
0.8
0.6
0.7
0.8
0.6
0.7
0.8
0.6
0.7
0.8
0.6
0.7
0.8
0.6
0.7
0.8
0.6
0.7
0.8
0.6
0.7
0.8
0.7

BIOETA

(kg/h)
397.195302
345.93559
279.285456
433.747212
383.033636
307.555314
469.230587
419.393686
334.29438
473.587563
433.347504
349.735825
509.493828
470.573376
386.020525
545.466453
508.138462
423.525185
546.61193
520.311012
452.80758
582.451583
557.777799
491.375273
618.376339
595.462023
530.701668
389.287432

AZUCAR

(kg/h)
3733.59556
3733.59556
3733.59556
3657.41438
3657.41439
3657.41439
3583.47373
3583.47373
3583.47373
3653.39007
3653.39007
3653.39007
3577.97048
3577.97048
3577.97048
3501.85888
3501.85888
3501.85888
3574.88738
3574.88738
3574.88738
3497.98645
3497.98645
3497.98645
3420.37557
3420.37557
3420.37557
3693.89902

VINAZA

(kg/h)
5032.83881
4750.91454
4272.05357
5061.52986
4776.78384
4300.47115
5088.51875
4800.90088
4326.02391
4396.25487
4144.68642
3737.64358
4423.54044
4168.82988
3758.93067
4451.40886
4193.43799
3780.27408
3757.91137
3535.72597
3183.94871

3785.5741
3560.13245
3204.48396
3813.81705
3585.04836
3225.39353
4447.79634

FLEMAZ

(kg/h)
859.189719
1080.87268
1461.07736
864.263779
1086.88416
1470.02868
869.061094
1092.50651
1477.79157

751.16609
943.544992
1275.66191
755.986258

949.21396

1282.8852
760.880655
955.035709
1290.25274
642.621584
805.679665
1087.15901
647.441828

811.41331
1094.30958
652.337427
817.222561
1101.65363
1012.17146
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Tabla 2. Datos del andlisis de sensibilidad para el caso II.*3

Row / Case VARY VARY
FR?SCA DE T/TQEZCADE BIOETA AZUCAR VINAZA FLEMAZ
AZUCAR FERMEN
(kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h)
1 0.89 0.7 542.981423 3330.6055 4894.27884 1114.34151
2 0.89 0.75 502.568043 3330.6055 4687.37985 1280.17062
3 0.89 0.8 443.756583 3330.6055 4413.19676 1506.17045
4 0.91 0.7 634.774595 3241.80779 4289.21059 977.410237
5 0.91 0.75 602.709626 3241.80779 4104.60291 1121.85855
6 0.91 0.8 553.070389 3241.80779 3862.32372 1318.81088
7 0.93 0.7 722.469632 3154.52547 3682.65955 839.834679
8 0.93 0.75 700.836862 3154.52547 3519.73558 962.857584
9 0.93 0.8 663.088235 3154.52547 3308.3409 1130.65142
10 0.9 0.7 591.483892 3281.3776 4595.13803 1046.68481
Tabla 3. Datos del andlisis de sensibilidad para el caso I11.**
Row / Case VARY
'i/FIzl'\DJ\AC\:ZCADAI\E BIOETA AZUCAR VINAZA FLEMAS
FERMEN
(kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h)

1 0.67 337.488253 4254.13828 1986.90803 133.077368

2 0.69 341.008206 4254.13828 2053.3585 138.685957

6 0.7 339.635912 4254.13828 2090.91043 141.43022

3 0.71 336.891044 4254.13828 2131.66335 144.299946

4 0.73 329.229188 4254.13828 2221.06908 150.450917

5 0.75 320.178173 4254.13828 2319.94147 157.185929

13 Y10

FUENTE: Autora
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