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RESUMEN

El objetivo de este trabajo fue realizar el disefio ptimo con minimo costo de operacion
de los equipos que integran la etapa de preparacion de la vinaza para obtener
condiciones 6ptimas de fermentacion en el proceso de produccion de crema de Torula
en una degtileria de etanol. Se utilizaron balances de materia y energia, metodologias
estandarizadas de calculo de dimensiones y parametros de operacion de los equipos, €
método de optimizacion del Sector Aureo y las hojas de céculo Excel. Se obtuvo el
disefio optimo econdmico de los equipos constituyentes de la etapa de preparacion de
residuos de destileria de etanol para la produccion de crema nutriente de Torula.

Palabr as clave: disefio 6ptimo econdémico, residuos de destileria, crema nutriente de
Torula, etanol

ABSTRACT

The work objective was to make, with minimum cost, the optimal design of the
equipment in the preparation stage of vinasse for obtaining the optimal conditions for
the fermentation stage in the process of production of torula cream in an ethanol
distillery. It was used matter and energy balance, standard methodologies of
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measurements and operation parameters of equipment calculation, the Sector Aureo
optimization method and Excel worksheets. It was obtained the optimal and economic
design of equipment of ethanol distillery residuals in the preparation stage of Torula
nutritious cream production.

Key words: optimal and economic design, ditillery residuals, nutritious torula cream,
ethanol

1. INTRODUCCION

Las vinazas constituyen un residuo en las producciones de etanol. Son un liquido
agresivo a medio ambiente por 1o que su utilizacion como materia prima para otros
procesos fermentativos, como la produccién de crema de levadura Torula, pudiera ser
una opcion alos grandes vol Umenes obtenidos.

La levadura Torula se usa como fuente proteica en todas las especies animales incluido
el hombre, aun cuando los mejores resultados son con proteina de origen animal, cada
vez esmas amplio el uso de lalevadura como suplemento proteico.

La obtencion de levadura Torula es un proceso fermentativo de la miel o las vinazas de
destileria. Es del interés de este trabajo obtenerla a partir de vinazas de la destileria de
etanol.

Las vinazas aportan sulfatos, fosfatos y otros nutrientes que son necesarios para cubrir
los requerimientos nutricionales de la levadura en crecimiento, (Almazan et al., 1982).
El proceso de produccién de la levadura incluye fermentacion aerdbica con
desprendimiento de calor, Hernandez (1986).

Por ello e crecimiento de la levadura es mucho més riguroso en presencia de oxigeno y
se hace necesario suministrar grandes volumenes de aire. Adicionalmente debe
disponerse de algun sistema de evacuacion del calor. Es necesario suministrar, ademas
de oxigeno, azucar, fésforo, nitrogeno y pequefias cantidades de magnesio, potasio y
calcio. El pH debe mantenerse en un rango de 3,5-4,0 para impedir el desarrollo de
microorganismos contaminantes. En la produccién de levaduras, deben asegurarse
temperaturas permisibles, cercanas alrededor de la 6ptima de crecimiento (36 °C), para
lograr lamaxima eficiencia en el proceso de fermentacion, ICIDCA (1988).

Las vinazas son recibidas con una temperatura entre 85-90 °C, por tanto se tiene un
sistema de enfriamiento que permite que el medio fermentativo no sea afectado. Este
enfriamiento se logra con intercambiadores de calor de placas que disminuyen entre 34
y 36 °C mediante intercambio de calor entre las vinazas y el agua procedente de las
torres de enfriamiento, lograndose de este modo las temperaturas 6ptimas para €l
proceso de fermentacion, Rodriguez (2010).

Dada la importancia de la preparacion de las vinazas para la produccion de crema de
Torula, se planted como problema cientifico la escasa informacion existente en la
literatura, de un Optimo y econdmico disefio de |la etapa de preparacion de las vinazas.
Por este motivo, €l objetivo general de este trabgjo fue realizar un disefio Optimo y
econdmico de la etapa de preparacion de las vinazas residuales en el proceso de
produccion de crema de Torula en una destileria de etanol.
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2. MATERIALESY METODOS

Para alcanzar el objetivo propuesto se emplearon balances de materia y energia para
calcular los valores de los pardmetros operacionales de estudio como caudal del agua de
enfriamiento requerido para el tratamiento de las vinazas, metodologias estandarizadas
de célculo de intercambiadores de calor de placas, de Chemical Engineering, (1980),
con adecuaciones de Espinosa (2015) y de torres de enfriamiento de agua, de Treybal
(1978); se utilizé el método de optimizacion de Golden Section para la determinacién
de las Optimas condiciones de operacion y € minimo costo de operacion de ambos
equipos. Estos resultados fueron integrados para la optimizacion de la etapa de
preparacion de las vinazas en su conjunto. Se utilizaron las hojas de célculo Excel para
los balances de masay energiay la aplicacion de las metodol ogias mencionadas.

A continuacion se muestra € esquema de la etapa objeto de andlisis, con los
correspondientes equipos e interconexion entre |0os mismos.

o | L N

o e

Q@

Figura 1. Esquema tecnol égico de la etapa de preparacion de vinaza
Leyenda:
C1- Cigterna
TE- Torre de enfriamiento
TAV- Tanque de almacenamiento de vinaza
IC- Intercambiador de calor de placas

3. RESULTADOSY DISCUSION

3.1 Balances de masa y energia de la etapa de preparacion de las vinazas.

Los balances de masa en la destileria Santa Fe, en la Unidad Empresarial de Base
(UEB) “Heriberto Duquesne”, se realizaron sobre la base de su produccion de alcohol
puro mas alta en los Ultimos afios (553 hLap/d), € porciento alcohdlico promedio de esa
campaiia (5,62 por ciento) y la produccién de levadura Saccharomyces, en sus fondajes,
promedio. El afio 2012 fue el considerado para disefiar con cobertura suficiente y que en
todas las condiciones las vinazas producidas sean asimiladas por la planta de torula en
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crema. Los volumenes de produccion proyectados, diario y anual, son de 8,4ty 2772 t,
respectivamente.

Se generan en la destileria 943 m®/dia de vinazas, a una temperatura aproximada de 85
°C (Gonzdlez y Mifio, 2015). Segun ICIDCA (1988), la temperatura Optima para la
etapa de fermentacion es de alrededor de 36 °C, por |o que se realizaron los balances de
materia y energia para determinar caudales de agua de enfriamiento requeridos,
considerando variantes de temperaturas de salida del agua de enfriamiento de 40+2 °C,
la aternativa de colocar 1 o0 2 enfriadores de placas y considerando cambio de la
temperatura intermedia de las vinazas de 60+2 °C, lo cua ocasion0 variaciones poco
significativas en los valores de los flujos méasicos de agua calculados, pero variaciones
al fin.

Se dispuso de los siguientes datos:

Tabla 1. Datos para 1 IC! de placas

Fluidos Flujomésico  Calor especifico ~ Temperatura  Temperaturas
manejados (kg/h) (kcal/kg <C) deentrada (C) desalida (<C)
Vinazas 40594,17 0,952 85 34,5
Agua ? 0,999 29,5 38: 40; 42

|C = intercambiador de calor

Tabla 2. Datos para2 IC' de placas

Fluidos Flujo méasico Temperaturas Temperatura  Temperaturas
manejados (kg/h) intermedias (C) deentrada (<€) desalida (<)
Vinazas 40594,17 58; 60; 62 85 34,5
Agua ? 29,5 38; 40; 42

|C = intercambiador de calor

Rango del coeficiente Ud (kcal/h*m?°C) parael proceso: (3000-5000) o-Laval, (2004)
L as ecuaciones a emplear segin Kern, (1999) son:

Calor sensible: Q... = M* Cp* AT (1)

vinazas

Diferencia media logaritmica de temperaturas:

MLDT = A=Al ©)
At,
In—=*
At,
Ecuacion general de disefio para latransferenciade calor:
Q=Ud* A* MLDT (3)

Los mejores resultados obtenidos por concepto de menor flujo mésico de agua de
enfriamiento requerido, aungue las diferencias entre los valores fueron minimas, debido
a la variacion de la temperatura intermedia de las vinazas considerada, se resumen a
continuaci on:
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Tabla 3. Resultados de | os balances de materiales y energia

Paraun IC' Para dos|C"

Tsoqua=42 °C TSqu=42°C  Tin=60°C

Quinazas=1 951 333,727 Quinazas=1 951 333,727 kcal/h

kcal/h MLDT1=36,39°C MLDT>,=10,15°C A1c=41,21 m?
MLDT=17,66 °C Magua=156106,6945 kg/h

A1c=36,83 m?

Mague=156 262,96 kg/h

TSaqua=42 °C  Tin=58 °C

Quinazas=1 951 333,727 kcal/h
MLDT,=35,25 °C MLDT,=9,46 °C
A1c=41,87 m* Mgy,:=156 106,667 kg/h

TSaqua=42 °C  Tin=62 °C

Quinazas=1 951 333,727 keal/h

MLDT;=37,505 °C MLDT,=10,82 °C A1c=40,63 m?
Maqu=153 226,64 kg/h

|C = intercambiador de calor

Latemperatura de salida del agua de enfriamiento fue de 42 °C (Tabla 3), se obtuvo una
Magua=153 226,64 kg/h (minimo flujo masico de agua de enfriamiento requerido) parala
combinacién de dos intercambiadores de calor con temperatura intermedia de 62 °C.
Con estos valores, se continuo con el disefio de los intercambiadores de placas.

3.2 Disefio éptimo de los equipos de la etapa de preparacion de vinazas.

El disefio de los intercambiadores de placas se realizd a partir de la metodologia
reportada en Chemical Engineering (1980), con adecuaciones de Espinosa (2015).

Las dimensiones de las placas necesarias para los calculos, longitud de la placa (L),
ancho de placa (W1), fueron tomadas de Schimdt-Bretten (2006) en funcién de la
eleccion de un modelo de equipo, e intercambiador modelo SB7, cuyas caracteristicas
principales son: capacidad maxima 175 gal/min, nimero méximo de placas 150, caudal
méximo 40 m°h; que cumple con los requerimientos de capacidad del proceso. El
espesor (X) y el espaciado entre placas (b) se escogieron de a-Laval (2004).

Las propiedades fisicas densidad (p), viscosidad (u), conductividad térmica (k) fueron
calculadas como funciones de la concentracion en °Brix de las vinazas y |a temperatura
en el agua, mientras que la conductividad térmica de la placa (Kpiaca) asi como los
factores de obstruccion de ambos fluidos (Rd.,Rds), se encontraron en Kern, (1999).
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We ,Cpe ;TpTz' Wf .CPf :Tef IW1' b » Her Hep Lr kcl kfr Rdc I4 Rdfr kplato' Apiator Per Pt |

Q=Q=Q=W_.Cp(T;-T;) :Ts= TetH(Q/W(Cpy)

|

MLDT= (T,-Tse)~-(T,-Ted /In((T1-Tsf)/(T2-Tef)) : NTU=(T,;-T,)/MLDT

:

| Frcon NTU y arreglo de flujo. Ch. E Agosto 11. 1980.

|

[ A=w,b : D= aW,b/(2W,+2b) [

P

G.= W /A;: Re.= DG /I, : Pr.= Cp.u sk, Gf= W/A; : Re= DeG
h.= 0.2536 (K/De) Re %% Pr_04 h¢= 0.2536 (K/De) Re%%5 Pro-4

o/ Wy

Pr= Cp¢ i/ kq

| U=1/ ((1/hc)+(x/k)placa+(1/hf)+ Rdc+Rdf)
v

4

| aP.=(2f.G.L)/(g Dep.) : f.= 2.5 / Re_°3

| aP,=(2 f,G. L)/(g Dep,) : f, = 2.5 / Re,°

’ hf.- hc’ Ur A"I’(:r N placasr AP:P Apf

Fin

Figura 2. Metodologia de disefio paraintercambiadores de calor de placas

Tabla 4. Resultados ddl disefio de |os intercambiadores de placas

11C 21C 2I1C  Tsguw=42°C 2IC

TSaua=42°C TSaqua=42°C T:=58°C TSaua=42°C

Magua=156262,96 kg/h  T;=60°C Magua=156106.667 Tin=62°C
Magua=156106,6945  kg/h Magua=153226.64
kg/h kg/h

U=1094,6 U=1080 U=1080,4 U=1080

kcal/h* m?*°C kcal/h*m?°C kcal/h* m>°C kcal/h* m>°C

A1c=100,96 m? A1c12=20,98(89,85) At1c12=24,53(90,02)  Atci,=24,62(90,8

Niplacas=10 m? m? 0) m?

AP.=1,61 Pa Npiacas 2=2(9) =11 Npiacas12=2(9,5) =12 Npjaces1 2=3(9) =12

AP=4,04 Pa AP, ,=1,61 Pa AP, ,=1,61Pa AP ,=1,61Pa

AP 2=2,47(2,50) Pa  APr1,=2,61(2,37) Pa

APy ,=2,33(2,58)
Pa

Como se observa en |os resultados anteriores, considerando temperaturas intermedias en
el enfriamiento de las vinazas se divide la operacion en dos etapas de intercambio de
calor, con lainclusion de un enfriador de placas en cada una. La alternativa de mejores
resultados la constituye el enfriamiento en dos etapas de intercambio de calor
considerando temperatura intermedia de las vinazas de T = 62°C, para la cua se
necesita una masa de agua de 153 226,64 kg/h y dos enfriadores de placas que
proporcionen un &rea de transferencia de calor total de 115,42 m? con 12 placas y
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caidas de presién por los lados de los fluidos frio y caliente promedio de 2,455 Pay
1,61 Pa, respectivamente.
Por otra parte, e disefio de las torres de enfriamiento se rige por la metodologia

reportada en Treybal (1978):
v

] Ls, Cal, ti1,tI2,W, L/G, Gs, tbs,tbh,H1, Y’,H2, Vh |

l

| Vh=(0.00283+0.0045*Y") *(tbs+273) |

| (L*Cal)/Gs min=(H2-H1)/(ti2-11) :  L/G =(1.5-2) f
| H*=20.91+0.08965*(t12)2  : Kya=1.56%(G’s)%75 |
+

Aplicando Método de Integraciéon Numérica [

l

Ntog=AH*1/(H*-H)med : Htog=G’s/Kya : A=(Gs*Vh)/W ]

l

| z=Ntog*Htog : D=V(4a*A)/mc |

Figura 3. Metodologia de disefio paratorres de enfriamiento

La integracion de ambos equipos demanda que €l flujo de agua a tratar en la torre de
enfriamiento sea el requerido para €l intercambio de calor con las vinazas. De ahi que en
la torre se trabaja con los flujos éptimos de agua y las temperaturas para enfriamiento
hallados en el célculo de los intercambiadores de calor.

Tabla 5. Resultados del disefio de latorre de enfriamiento
Par &metr os de disefio para diferentes valoresde L/G
Magua=153226,64 kg/h
Tent agua =42 °C
L/G=1,927 L/G=1,955 L/G=1,97 L/G=1,9815
z=13,43 m z=13,38 m z=13,35m z=13,335m
A=32,96 m? | A=32,49m? | A=32,24m? | A=32,06 m?
D=6,48 m D=6,43m D=6,409 m D=6,39 m

Como se observa en los resultados previos, fijando la masa de agua requerida para
enfriamiento y la temperatura de entrada del agua a la cual € costo de operacién es
minimo, la torre de enfriamiento Gptima es la que cumple con una relacién de flujos de
alimentacién de 1,97; con valores de sus parametros de disefio altura de empaque de
13,35 m, &rea de 32,24 m?y didmetro de 6,409 m.

En el disefio de la torre de enfriamiento se aplicé el méodo de optimizacidn del Sector
Aureo para encontrar |la relacion de flujos de entrada L/G 6ptima para el equipo.

El método del Sector Aureo es un método directo, ligeramente menos eficiente que el de
Fibonacci y consiste en poner las experiencias en distancias equidistantes de los
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extremos, dado por 0,618 L, donde L es la longitud del intervalo Mayo (1998). Se
realizaron los célculos de la funcion a optimizar y se desecharon intervalos donde era
improbable que se hallara el optimo; repitiéndose el procedimiento hasta encontrar €l
valor optimo de la variable analizada.

El valor delarelacion L/G variaentre 1,5y 2.

Los valores de dicha relacién para los cuales se hicieron los célculos de disefio fueron
1,927; 1,955; 1,97; 1,9815; obtenidos con la aplicacion del método Sector Aureo,
desechando los intervalos de la relacién donde no era posible hallar el optimo. El valor
minimo del costo de operacién es, en Ultima instancia, €l que determina la relacion
Optima de flujos de trabajo para el equipo.

En la determinacion de las condiciones de disefio y operativas dptimas de la torre de
enfriamiento se procedio a determinar el comportamiento de los costos de operacion
paralavariacion de larelacion L/G, como se muestraen laFigura 4.

0500
Costo 27050
Operacion -
045(
($/afio)
270400
270350
270300 ] M
- l h Y /'/
70250

270200
195 1955 196 1,965 1,97 1975 1,98 1,985

L/G
Figura 4. Comportamiento del costo de operacion ante la variacion de larelacion L/G paraT = 42 °C

Se pudo concluir del andlisis del comportamiento del costo de operacién ante la
variacion de larelaciéon L/G es menor a la temperatura de entrada del agua ala torre de
enfriamiento de T=42°C y al valor delarelaciéon L/G de 1,97.

3.3. Célculo del costo minimo de operacion para los equipos de la etapa de
preparacion de vinazas.

Por dltimo, se efectud el cllculo del costo de operacion de ambos equipos, teniendo en
cuenta que el costo de materias primas, en este caso agua total, relaciona ambos
equipos. Por tanto se incluyd el costo del agua de enfriamiento en la torre de
enfriamiento.
Se asumio en el costo de los suministros los costos de electricidad debidos a los
consumos de potencia de los motores de las bombas en ambos sistemas y del ventilador
de latorre de enfriamiento.
Se dispuso de los siguientes resultados parciales:

e Laoptimatemperaturadel agua de enfriamiento ala salida del 1C fue 42°C
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e Laoptimarelacion deflujos L/G de entrada ala torre de enfriamiento fue 1,97
e Las masas de agua de enfriamiento Optimas para uno y dos intercambiadores de
placas fueron 156 262 y 153 226,64 kg/h, respectivamente.

Los datos necesarios como la potencia del ventilador y los motores de las bombas
fueron localizados en Chilton (1960) y (Petersy Timmerhaus, 1980), respectivamente.
Los indices de costo actualizados fueron hallados en Gonzélez (2012).
Los precios usados fueron, para el agua 0,10 $/m® de agua y para la electricidad 0,14
$kWh.
Se considerd en todos los casos duplicar las bombas de agua de enfriamiento y de agua
de reposicion, considerando la fiabilidad del sistemay la conveniencia de redundar los
eguipos con componentes moviles, mas susceptibles aroturas y fallos.
El costo de inversién para adquirir las bombas requeridas en la etapa de preparacion de
vinazas fue de 19566,25$.

L as ecuaciones a emplear fueron:

Regla de 0,6 (Actualizacion de costos):

COS0,y = COSOy gy et (4)  spqin (Peters y Timmerhas, 1080)
I ndl CeOriginal

Y seglin (Rosabal y Garcell, 2006):

Balance de energia mecanica

* 2
H=AZ+(A—P*9J+(Q gv *g}+hp (5)
P

1 v?
hp=f* —+)> K [*| —* 6
p [D > j ( 5 gj (6)
La metodologia para el céalculo del costo de operacion fue tomada de (Peters y

Timmerhaus, 1980).
L os resultados obtenidos fueron los siguientes:

Tabla 6. Costos de materias primas (MP), suministros (S) y minimos de operacion del

equi pamiento

Equipos y Caracteristicas del disefio o ~
Condiciones de operacion dimensionamiento Costos ($/afio)
Torre de enfriamiento
acoplada alos (MP) 121381,117
intercambiadores de z=13,38m
placas A=32,24 m? (S) 62716,2416
Tent agua=420C D=6,409 m
Magua=153 226,64 kg/h 272393,3441
L/G=1,97
I ntercambiadores de U=1 MPO080 kcal/h*m#°C (MP)O
placas A1c=115,42 m?
Magua=153 226,64 kg/h AP.=1,61 Pa AP{=2,455 Pa 37815.03
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Los costos de operacion de los equipos reportados anteriormente fueron los minimos
para las condiciones operativas Optimas determinadas para cada uno de ellos por
separado, y para la etapa de preparacion de vinazas en general e igualmente las
caracteristicas de disefio del equipamiento de la etapa fueron las éptimas para el sistema
en conjunto.

4. CONCLUSIONES

1. Se comprobaron los valores de los parametros operacionales flujo de agua de
enfriamiento requerida, de 153226,64 kg/h; temperatura de salida del agua de
enfriamiento, de 42 °C; relacion de flujos de entrada a la torre L/G, de 1,97,
Optimos para la etapa de preparacion de las vinazas.

2. Con la aplicacion de las metodologias seleccionadas se obtuvieron los disefios
Optimos de un intercambiador de calor de placasy unatorre de enfriamiento

3. Se determind mediante la optimizacion la relacion éptima de los flujos de
alimentacion L/G alatorre de enfriamiento y para estay el enfriador de placas
se obtuvieron los minimos costos de operacion.

RECOMENDACIONES

Se sugiere la aplicacion de las metodologias de disefio y optimizacion descritas en
proyectos afines para €l logro de la operacién éptima y econdmica de etapas
determinantes o de la totalidad de un proceso.
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