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RESUMEN

Este proyecto propone una estrategia de revalorizacion para la cascara de mazorca de
cacao, un residuo agricola que representa cerca de 984 000 toneladas anuales de desecho. Esta
biomasa lignocelulosica puede refinarse para obtener energia o productos quimicos de creciente
interés en el mercado ecuatoriano, como edulcorantes. Se realizo el disefio preliminar y estudio
de factibilidad de una planta de produccién de sorbitol y xilitol; seleccionando la tecnologia
apropiada, disefiando el proceso y la planta, y realizando una evaluacion econdémica del
proyecto. El proceso definido emplea fraccionamiento con autohidrolisis y tratamiento alcalino,
seguido de la obtencidn por ruta quimica de sorbitol, y biologica de xilitol. En base al nivel de
importaciones, se establecio una produccién anual de 260 toneladas de sorbitol (70% w/w) con
una produccion simultanea de 29 toneladas de xilitol cristalino. Sin embargo, se observo que el
proyecto es rentable a escalas mayores, con una produccion de 550 ton/afio de sorbitol y un
retorno de la inversion de 3,88%; por lo que se sugiere explotar también otros componentes de
la biomasa a fin de incrementar el valor del proyecto. La implementacion de esta estrategia de
revalorizacion seria una oportunidad importante para el crecimiento econémico e industrial del
pais, reduciendo del impacto ambiental del sector agricola, y atrayendo inversion para el

desarrollo de nuevas tecnologias.

Palabras clave: biorefineria, sorbitol, xilitol, biomasa, lignocelul6sico, desecho agricola,

revalorizacion, Theobroma cacao.



ABSTRACT

This project proposes a strategy for the revalorization of cocoa pod shell, an agricultural
residue accounting for around 984 000 annual tons of waste. This lignocellulosic biomass can
be refined into energy or building block chemicals of growing interest in the Ecuadorian market,
such as sweeteners. A preliminary design and feasibility assessment for a sorbitol and xylitol
production plant was carried out by selecting the adequate technology, designing the process
and production plant, and conducting an economic evaluation of the project. The defined
process uses autohydrolysis and alkaline treatment as fractionation techniques, followed by
chemical and biological synthesis of sorbitol and xylitol, respectively. Considering current
importation figures, an annual production of 260 tons of sorbitol (70% w/w), with simultaneous
production of 29 tons of crystalline xylitol, was established. Nevertheless, it was seen that the
project is profitable only at larger scales, with an annual production of 550 tons of sorbitol and
a 3,88% return on investment; thus, utilizing other components present in the biomass is
strongly suggested. The implementation of this revalorization strategy would pose a significant
opportunity for the country’s industrial and economic growth, by reducing the agricultural
sector’s environmental impact and captivating investment for the development of new

technologies.

Key words: biorefinery, sorbitol, xylitol, biomass, lignocellulosic, agricultural waste,

revalorization, Theobroma cacao
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1. INTRODUCCION

1.1. Antecedentes

1.1.1. Produccion de cacao en Ecuador

El cacao es uno de los principales productos de exportacién de Ecuador, siendo
mundialmente reconocido por su alta calidad para la elaboracion de derivados como chocolate.
Actualmente, el pais produce dos variedades de cacao: 75% corresponde al tipo Nacional
(Arriba), que es cacao de fino aroma; mientras que CCN-51 (Coleccidén Castro Naranjal)
representa el 25% de la produccién [1]. Debido a su alta popularidad en el mercado
internacional, la produccion de cacao ecuatoriano se ha mantenido en constante crecimiento en
los Gltimos afios. Asi, en 2020 se tuvo un crecimiento del 4,7%, alcanzando la cifra record de
exportacién de 345 000 toneladas, con ingresos equivalentes a USD 935,1 millones [2]. De esta
forma, el cacao se posiciona como uno de los productos agricolas de mayor importancia para

Ecuador, con amplios prospectos de crecimiento a futuro.

Si bien esto es prometedor para el desarrollo del pais, el crecimiento de la produccion
cacaotera también esta asociado a la exacerbacion de una problematica ya existente: la
generacion y manejo de desechos agricolas. Tanto para exportacion como para uso local, el
producto de interés de la planta de cacao son los granos de la fruta (véase Figura 1). Es asi que
88% de las exportaciones corresponden al grano seco, mientras que el 12% restante se
constituye de productos industrializados como licor, manteca, polvo, entre otros [1], [3]. Esto
implica que la produccién de cacao viene acompafiada de una elevada generacion de residuos,
particularmente, la cascara de mazorca de cacao (véase Figura 1), que representa entre el
70% - 80% del peso en seco de la fruta [4]. Si esta problematica no es tratada a tiempo, un

crecimiento de la industria volvera insostenible al manejo actual de desechos.
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Figura 1. Partes de la mazorca de cacao. Tomado de [5].

Existen varias estrategias utilizadas de momento para el tratamiento de la cascara de
mazorca de cacao, sin embargo, estas estan relacionadas con problemas de indole ambiental.
Las principales rutas para el tratamiento de desechos son: quema, uso como balanceado animal
0 abono, y acumulacion. Por su parte, la quema de residuos tiene gran potencial de
contaminacion debido a la emision de gases de efecto invernadero, NOx, furanos, lignanos,
metoxifenoles, compuestos aromaticos, acido acetico, hidrocarburos volatiles y cenizas [4], [6].
Por otro lado, su uso como balanceado animal podria acarrear problemas por la presencia de
teobromina, un compuesto toxico para distintas especies animales [7], [8]. Finalmente, no se ha
demostrado que la mazorca de cacao tenga una capacidad fertilizante importante; sin embargo,
su acumulacidn podria desencadenar plagas y enfermedades comunes en los cultivos de cacao,
como la Mancha Negra (por Pytophtora spp.) [9]. Por esto, es fundamental analizar nuevas

estrategias que permitan el control y manejo adecuado de estos residuos.

1.1.2. Refineria de biomasa lignocelulosica

Una alternativa para la gestion de estos desechos es su uso como materia prima verde
para la produccion de productos de valor agregado. La céscara de mazorca de cacao es un tipo
de biomasa conocida como biomasa lignoceluldsica, por lo que esta compuesta en su mayoria

de celulosa, hemicelulosa y lignina. La celulosa es, generalmente, el componente mas
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abundante de la biomasa y esta ordenada a manera de fibras en su interior. La hemicelulosa
suele encontrarse incrustada en la pared celular de la biomasa, actuando como conector entre la
lignina y la celulosa. Finalmente, la lignina es el componente estructural de la pared celular,

encargada de otorgar rigidez y proteger la estructura fibrosa de celulosa y hemicelulosa [10].

En los ultimos afios, la comunidad cientifica ha desarrollado un creciente interés por la
utilizacion de biomasa para la produccion de biocombustibles, biopolimeros y precursores
quimicos de valor agregado. Si bien hasta el momento la biomasa mas utilizada es biomasa
primaria, las tendencias actuales apuestan por el uso de biomasa residual; donde destacan la
mazorca de maiz o bagazo de cafia. Conociendo ya que el concepto de biorefineria puede
aplicarse a una variedad de biomasas, el Departamento de Energia de USA identifico los 12
productos de mayor interés para su obtencion: acido aspartico, acido sacarico, acido glutamico,
acido itaconico, acido levulinico, acidos 1,4 didcidos de cuatro carbonos, &cido 2,5
furandicarboxilico, acido 3-hidroxi-propionico, 3-hidroxi-butirolactona, glicerol, sorbitol y
xilitol [11]. La revalorizacion de la mazorca de cacao para la obtencion de uno o varios de estos

productos es una oportunidad Unica para el pais que debe ser explorada y explotada.

1.1.3. Consumo de azUcar en Ecuador

Dado que algunos de los productos presentados anteriormente son edulcorantes
naturales, resulta interesante explorar la situacion del consumo de azlcar en el pais. Desde
2013, el “Reglamento sanitario de etiquetado de alimentos procesados para el consumo
humano” exige la inclusion de una etiqueta tipo semaforo mostrando el nivel de azicar, sal y
grasa de los alimentos procesados [12]. Parece ser que estas medidas de visualizacién, junto
con el alza de impuestos a bebidas azucaradas, han tenido efecto sobre el consumo de azucar
de los ecuatorianos, puesto que, entre los periodos 2016-2017 y 2017-2018 se vio una baja del
2% en el mismo [13]. Por otra parte, este cambio en el comportamiento puede deberse a la

prevalencia de enfermedades asociadas al consumo de azucar, particularmente la diabetes. De
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acuerdo a estudios realizados por la Federacion Internacional de Diabetes, la prevalencia de la

misma en el pais es del 5,5%, afectando a alrededor de 579 100 adultos entre 20 — 79 afios [14].

A la par de estos fendmenos existe un crecimiento en la preferencia por edulcorantes y
productos sin azlcar. Los edulcorantes mas utilizados para este propésito son “aspartame,
acesulfame K, sacarina y extracto de hojas de stevia.” [15]. En este contexto, se evidencia el
potencial de la revalorizacion de biomasa para la obtencion de edulcorantes en el pais. Si bien
la estrategia de biorefineria no propone la obtencion de los edulcorantes antes mencionados, se

tiene alternativas como sorbitol y xilitol; los cuales gozan de gran popularidad en el extranjero.

1.2. Presentacion del proyecto

Considerando las problematicas identificadas en el pais (exceso de residuos del cultivo
de cacao y preocupacién por el consumo de azlcar), se propone tomar ventaja del concepto de
biorefineria lignoceluldsica para revalorizar la mazorca de cacao hacia la produccion de

edulcorantes naturales bajos en calorias, como son sorbitol y xilitol.

1.2.1. Objetivos del proyecto

Objetivo general

Realizar el disefio preliminar y estudio de factibilidad para una planta de produccion de
edulcorantes a partir de la cascara de mazorca de cacao, que busca suplir parcialmente la

demanda nacional actual de sorbitol, y fomentar el uso en el mercado nacional de xilitol.
Obijetivos especificos

Para la consecucion del objetivo general se plantearon tres objetivos especificos que

actuaran como guia para el desarrollo del proyecto. Estos se presentan a continuacion.

1. Seleccionar la tecnologia méas adecuada para la obtencion de edulcorantes a partir de la

cascara de mazorca de cacao.
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2. Realizar el disefio del proceso y la planta de produccion de edulcorantes.
3. Llevar a cabo la evaluacion econémica del proyecto para determinar su viabilidad

econémica.

1.2.2. Justificacion del proyecto

El principal incentivo que impulsa a este proyecto es la alta disponibilidad de materia
prima. Se sabe que la cascara de mazorca de cacao es un desecho agricola generado en elevadas
cantidades durante la produccidn de cacao. Debido a esto, existe en el mercado una amplia
oferta de la misma, suficiente para satisfacer la demanda actual de los productos planteados.
Adicionalmente, al tratarse de un desecho ampliamente disponible, tiene un valor de mercado
casi nulo. Por el momento, solo se esperan costos de transporte; sin embargo, si la cascara de
mazorca de cacao llegara a tomar un valor de mercado, el nivel de competencia presente
asegurara que este no sea elevado. Con esto, el bajo costo de la materia prima es un factor

fundamental para asegurar el rendimiento econémico del proyecto.

Por otra parte, este rendimiento esta respaldado por la recepcion en el mercado de los
productos elegidos. Tanto sorbitol como xilitol pueden comercializarse para uso industrial o
directo al consumidor. Esta versatilidad, junto con la creciente predileccion por edulcorantes
no caldricos — ya sea por salud o preferencia personal — aseguran un mercado amplio y variado
para su comercializacion. Mas aun, sorbitol y xilitol pertenecen a mercados crecientes a nivel

mundial, por lo que se tiene gran expectativa para el desarrollo del proyecto a futuro.

Adicionalmente, se ha notado que existe una oportunidad de marketing Unica para el
xilitol. Siendo el chocolate el principal derivado del cacao, se podria utilizar el xilitol obtenido
de la cascara de la mazorca para endulzar el chocolate obtenido del grano. Un analisis
preliminar del mercado muestra que ya existe comercializacion de chocolate endulzado con

xilitol, dirigido a dietas bajas en calorias. En el caso de Ecuador, ademas de esto, se podria
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comercializar como un producto obtenido de una sola fuente. De esta manera, sera posible atraer

a un nicho particular del mercado, ofreciendo un producto con valor social antes que material.

Finalmente, existe en el pais una necesidad de diversificacion industrial, que podria
conseguirse mediante el proyecto. Una gran cantidad de productos terminados y precursores
quimicos (entre ellos el sorbitol), son importados en lugar de manufacturarse localmente. Por
esto, los productos obtenidos mediante este proyecto seran competitivos y novedosos en el
mercado, teniendo asi una ventaja comercial. Adicionalmente, el concepto de biorefineria
propone la obtencion simultanea de maltiples productos a partir de la biomasa. Si bien el disefio
actual propone dos productos, a futuro se podria ampliar la cartera de productos del proyecto,

alargando su tiempo de vida y relevancia en el mercado.

1.2.3. Resultados esperados de la implementacion del proyecto

El principal objetivo de una refineria de biomasa lignoceluldsica es reducir la
dependencia de combustibles fésiles y apostar por procesos de quimica verde. Por esto, el
presente proyecto contribuiria a dicho objetivo, al proponer una fuente de obtencion alternativa
para el sorbitol y xilitol. Adicionalmente, un aspecto fundamental es que la implementacién del
proyecto permitiria reducir el volumen de desechos agricolas generados por la actividad
cacaotera del pais, mermando asi el impacto ambiental de la misma. Esto se logra al reducir la
emisién de contaminantes y efectos adversos asociados a las estrategias de manejo de desechos
actuales. Se espera que la implementacién del proyecto incentive el desarrollo de proyectos

similares a nivel nacional y global, de manera que se acelere la consecucion de estos objetivos.

Por otra parte, se espera que el proyecto fomente la industria ecuatoriana, que al
momento se encuentra poco desarrollada. La aplicacion de este proyecto implicaria el desarrollo
de procesos ecoamigables en el pais y podria encaminar el crecimiento futuro hacia esta ruta.
De esta manera, la economia e industria ecuatoriana se volverian competitivas y atractivas a

nivel global, gracias a la integracion de practicas responsables con el medioambiente, de forma
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que se capte un mayor numero de potenciales inversores y clientes. Mas aln, el proyecto
fomenta la diversificacion de la industria, lo que resultaria en una mayor disponibilidad de
productos que se emplean como materia prima de otros procesos. Esto no solo impulsaria la
produccion nacional de productos mas especializados, sino que también permitiria reducir el
numero de importaciones de materia prima. En particular, se empezaria por la reduccién de
importaciones de sorbitol. A su vez, esto reduciria costos y logistica asociados a la importacion,
de manera que los productos nacionales sean mas competitivos en el mercado. De igual manera,
se tendria la incorporacién de productos novedosos (xilitol y chocolate endulzado con xilitol),

los cuales serian altamente competitivos en el mercado nacional y extranjero.

Por dltimo, la implementacion de este proyecto permitiria mejorar el nivel de vida de
los ecuatorianos. La primera consecuencia esperada de la aplicacion del proyecto es la
generacion de empleo, tanto para las etapas de investigacion y adquisicién, asi como para la
operacion y vida a futuro del proyecto. La generacion de empleos permitiria incrementar el
poder adquisitivo de los ecuatorianos, otorgando asi mayor estabilidad y circulacion al mercado
interno. Igualmente, el uso de cascara de mazorca de cacao representaria un mayor ingreso para
los productores de cacao. Esto fomentaria la inversion en el mejoramiento de procesos y
tecnologias relacionadas a la actividad cacaotera, de forma que se pueda optimizar su
produccion e incrementar su valor de mercado. Finalmente, la introduccion de nuevos
edulcorantes al mercado incentivaria su consumo Yy daria visibilidad a los problemas de salud

asociados al consumo de azucar, con el fin de reducir su prevalencia en la poblacion.
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2. BASES DEL DISENO

2.1. Descripcion de los productos

Se propone la obtencion simultanea de sorbitol y xilitol. Estos son polioles que pueden
utilizarse como edulcorantes no caldricos. Entre las caracteristicas de ambos resalta el que su
metabolismo no esta asociado a la insulina [16]. Debido a esto, su consumo es apto para
personas con diabetes. Por otro lado, ambos son ampliamente utilizados en las industrias

farmaceéutica, cosmética y alimenticia como carriers, estabilizadores y texturizadores [16].

2.1.1. Sorbitol

Como edulcorante, el sorbitol tiene el 60% del poder endulzante del aztcar tradicional,
con la mitad de las calorias [17]. Sin embargo, se destaca como producto de gran interés
industrial, ya que, entre otros usos, se emplea como precursor de glicoles, acido lactico, sorbosa,
hidrogeno, etilenglicol, propilenglicol, combustibles alcanos, sorbitan, entre otros [18].

Debido a esto, el sorbitol pertenece a un mercado en desarrollo, con una tasa de
crecimiento anual (CAGR) del 5,5% [19]. Esta tendencia esta impulsada por una mayor
demanda de productos naturales y edulcorantes bajos en calorias. Si bien el crecimiento es mas
acelerado en el mercado asiatico, el producto ha ganado presencia en Latinoamérica. Ecuador,
al no ser productor, lo importa de paises como Colombia, China y USA. Asi, en 2020 las
importaciones de sorbitol alcanzaron las 1074 toneladas, por un total de USD 784 776 [20].

El sorbitol se comercializa en dos presentaciones: cristalina y como solucion acuosa al
70% wi/w. Este proyecto se enfoca en la obtencidn de la solucién acuosa, puesto que esta
corresponde al 83% de la produccion mundial y es la més utilizada a nivel industrial para la
elaboracion de siropes, solventes y geles [18]. Adicionalmente, se conoce que la solucién de
sorbitol al 70% wi/w corresponde al 96,51% de las importaciones a Ecuador [20].

Dentro del proceso de produccion planteado, el sorbitol se obtiene mediante la

hidrogenacion de glucosa, que a su vez resulta de la hidrolisis de la porcion de celulosa en la
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biomasa. El producto recién obtenido es una solucion mas diluida que ademas de sorbitol
contiene otros polioles (como manitol) y productos de la degradacion de sorbitol (como
etilenglicol). El producto debe ser purificado y concentrado para su venta. El precio comercial
por kilogramo de la solucion de sorbitol al 70% w/w se encuentra entre USD 0,55 — 0,65, sin

embargo, el precio de importacion a Ecuador esta entre USD 0,65 — 0,70 [18], [20].

2.1.2. Xilitol

El principal uso del xilitol es como edulcorante artificial, pues tiene el mismo poder
endulzante que el azlcar tradicional, con la mitad de las calorias [17]. Asi mismo, la FDA lo ha
identificado como un producto generalmente reconocido como seguro (GRAS), por lo que
existe gran interés para su uso como aditivo en productos alimenticios. Por otra parte, al ser
anticariogénico, es ampliamente utilizado como endulzante en chicles, pasta de dientes y
medicamentos [21]. Al igual que el sorbitol, el xilitol puede emplearse como precursor de otros

productos, entre los que destacan biopolimeros, poliuretanos, poliéster, entre otros [17].

Es asi que el mercado de xilitol se proyecta hacia un acelerado crecimiento, con un
CAGR del 7,44% [22]. Si bien el mercado se considera fragmentado, el 50% de la produccion
esta concentrada en Asia, particularmente en China; seguido de USA y Europa [23]. En el caso
de Ecuador, no se registra la produccion o importacion del producto. El xilitol se comercializa
en forma de polvo blanquecino de alta pureza (>98% w/w), ya sea para su venta al consumidor,

0 para uso industrial. Asi, el proyecto se enfoca a la produccion de xilitol en forma cristalina.

Dentro del proceso de produccion planteado, el xilitol se obtiene mediante la
hidrogenacion de xilosa, que a su vez resulta de la hidrdlisis de la porcion de hemicelulosa en
la biomasa. El producto recién obtenido es una solucion diluida que ademas de xilitol contiene
otros azucares residuales de la fermentacién (como xilosa), por lo que debe ser purificado y

cristalizado para su venta. El precio comercial por kilogramo de xilitol esta entre USD 4,50 —
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5,50 para ventas al por mayor, y hasta USD 20,00 en presentacién lista para el consumo [23].

Sin embargo, se lo ha encontrado en el mercado con valores de hasta 256,00 USD/kg.

2.2. Descripcion de las materias primas

La principal materia prima a partir de la cual se extraeran los productos de interés es la
cascara de mazorca de cacao. Al igual que otros residuos agricolas, esta se considera biomasa
lignocelul6sica; es decir, que estd compuesta principalmente de celulosa, hemicelulosa y
lignina. A parte de estos compuestos, la céscara de mazorca de cacao es rica en agua, minerales
y pectina. Si bien algunos de estos componentes podrian tener una influencia positiva en el
proceso, para el presente proyecto no se consideran de interés para el producto final. La
composicion especifica de la cascara de mazorca de cacao depende de la variedad con la que se
trabaje, asi como las caracteristicas del ambiente de cultivo. Esta variacion dificulta la
caracterizacion de la materia prima, por lo que se han tomado datos de estudios previos
realizados tanto con cacao ecuatoriano, como proveniente de otros paises. La Tabla 1 muestra

la composicion de la cascara de mazorca de cacao considerada en el proyecto [9], [24]-[26].

Tabla 1. Composicion de la cdscara mazorca de cacao en base seca.

Componente | % w/w | Componente | % w/w | Componente | % w/w
Lignina 37 Pectina 10 Extractivos 3
Celulosa 25 Ceniza 8,5 Grasa 0,5
Hemicelulosa 10 Proteina 5

Otras materias primas que intervienen en el proceso son agua e hidrégeno, las cuales
participan en la hidrélisis e hidrogenacion, respectivamente, de los componentes
lignocelulosicos. Por esto, se encuentran presentes en los productos finales en menor medida
que los componentes de la cadscara de mazorca de cacao. Por ultimo, se cuenta con una serie de
reactivos consumibles que forman parte del proceso, en especial del pretratamiento, aunque no
se encuentran presentes en el producto final. La Tabla 2 muestra un resumen de las materias

primas y reactivos, junto con su rol en el proceso y costo por unidad.



23

Tabla 2. Materias primas y reactivos utilizados en el proceso.

Materia Prima Funcion Costo Proveedores
Mazorca de . Costo de Plantaciones y
Provee celulosa y hemicelulosa
cacao transporte procesadores de cacao
Lavado de la materia prima; 0,01 USD/kg Servicio niblico de
Agua autohidrdlisis; tratamiento (incluye tarifas P
. . agua potable
alcalino, lavado de celulosa fijas mensuales)
1 *
NaOH Remocion de lignina 0,82 USD/kg Alibaba
Quimpac
H2 Hidrogenacion de glucosa y xilosa | 1,80 USD/kg GASECSA
Catalizador Catalizador en la hidrogenacion Alibaba*
Ni/KB de celulosa 1,40 USD/kg Se prepara
. . Alibaba*
H2SO4 Hidrolisis de hemicelulosa 0,28 USD/kg .
Quimpac
1 *
Ca(OH). Neutralizacion de acido sulfarico | 0,28 USD/kg Alibaba
Biomarsa
. . 1,40 USD/k i *
EPteptctma(lj Medio de crecimiento para g Alibaba
X{racto de levadura 0,45 USD/kg Alibaba*
levadura
Barnettoz_yma Levadura para fermentacion de 500 USD/vial ATCC*
populi xilosa

*Proveedores de importacion.

Algunos de los reactivos presentados en la Tabla 2 requieren consideraciones especiales
de adquisicion, manejo y almacenamiento. Asi, tanto el NaOH como el H2SO4 son reactivos
controlados por Consep y requieren un permiso SETED para su adquisicion. Adicionalmente,
su transporte esta regulado, y ambos se encuentran en el grupo de empaquetamiento Il. Por otra
parte, el H> es altamente inflamable y se limita la cantidad permitida para su transporte.
Finalmente, el Ca(OH). es altamente irritante y corrosivo, por lo que se debe tener extremo

cuidado en su manejo, en particular en lo que respecta a la dispersién de polvo.

2.3. Ubicacion de la biorefineria para el procesamiento de mazorca de cacao

La ubicacion de la planta se escogio en funcién de la cercania a la materia prima y la
facilidad de distribucién de los productos. Considerando que la mayor produccion cacaotera
esta en la costa, se apuntd a esta region, particularmente, la provincia de Manabi. Esta acapara
cerca del 23% de la produccidn total de cacao del pais, lo que no solo permite satisfacer la

demanda inicial del proyecto, sino que también da paso a un crecimiento de la produccion a
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futuro [27]. Asi mismo, existe una alta actividad portuaria en la zona, lo que facilita el acceso
a materia prima de importacion y asegura la disponibilidad de rutas de distribucién
preexistentes para el resto del pais. Por Gltimo, se espera menor competencia por el terreno que

en provincias que ya se encuentran fuertemente industrializadas, como Guayas.

2.4. Limitaciones y normas

En este caso, se ha clasificado las limitaciones del proyecto en funcién de cémo estas
se relacionan al proceso en si, 0 a la aplicacion del producto final.
2.4.1. Limitaciones respecto al proceso

La principal limitacion asociada al proceso es la disponibilidad de cascara de mazorca
de cacao. En Manabi se produce un aproximado de 45 000 ton/afio de almendra seca [27].
Considerando la relacion de masa entre el grano seco y la cascara de la mazorca, se estima que
existe una disponibilidad de 135 000 ton/afio de cascara de mazorca de cacao. Si bien esta
cantidad excede el requerimiento actual del proyecto, debera considerarse como un factor
limitante para su expansion a futuro. Adicionalmente, la cosecha no es continua a lo largo del
afio, por lo que existe una disponibilidad variable de materia prima que debera ser compensada

con su almacenamiento, para asegurar la produccion continua de los productos planteados [28].

Por otra parte, el proceso se encuentra limitado por la disponibilidad de tecnologia e
informacion. A pesar de que este ha sido disefiado en base a tecnologia a escala industrial,
algunas de las operaciones requeridas se han estudiado Unicamente en laboratorio con biomasa
distinta al cacao. Por esto, es esencial el estudio del proceso a escala piloto antes de su

escalamiento, con el fin de ajustar los valores utilizados en el proyecto.

Si bien no existe regulacion alguna para el proceso planteado, las emisiones de ciertos
compuestos si estdn controladas. La Tabla A 9, en Anexos, muestra los valores maximos

permitidos de emisiones a cuerpos de agua para los compuestos de interés en el proceso [29].
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Finalmente, se limita los contaminantes (metales y otras azUicares y polioles) que pueden
encontrarse en el producto final, por lo que se debe asegurar que las etapas de purificacién

permitan cumplir las regulaciones vigentes, presentadas en la Tabla 3 [30].

Tabla 3. Limite de contaminantes en el producto final (en peso seco).

Sorbitol Xilitol
AzUcares reductoras <0,3% <0,2%
Otros polioles - <1%
Niquel <2mgkg | <2mgkg
Arsénico <3mgkg | <3 mgkg
Plomo <1mgkg | <1mg/kg

2.4.2. Limitaciones respecto a la aplicacion de los productos.

El uso de sorbitol y xilitol se encuentra limitado cuando se aplican como aditivos en
productos alimenticios. No existe una regulacion especifica para su uso en Ecuador, sin
embargo, el Codex Alimentarius de la Organizacion de las Naciones Unidas para la
Alimentacion y la Agricultura (FAO) permite el uso de sorbitol como incrementador de
volumen, humectante, secuestrante, estabilizador, edulcorante y espesante; mientras que el
xilitol es apto para uso como emulsionante, humectante, estabilizador, edulcorante y espesante

[31]. En el caso especifico de chocolate, ni sorbitol ni xilitol estan sujetos a restricciones.

Adicionalmente, la FDA ha establecido los limites aceptables para estos productos en
conformidad con las buenas practicas de fabricacién. Asi, el sorbitol estad limitado
principalmente debido a su efecto laxante, que se da al consumir 0,17 g/kg (hombres) y
0,24 g/kg (mujeres) en dosis bolus [32]. Por esto, el empaque debe indicar si el consumo del
producto resulta en un consumo diario de 50 g de sorbitol [33]. Por otra parte, no se tiene
limitaciones especificas para el xilitol, sin embargo se conoce que posee un efecto laxante al

consumir 0,3 g/kg (en dosis bolus) [32], [34].
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3. SELECCION DE LA TECNOLOGIA PARA LA OBTENCION

SIMULTANEA DE SORBITOL Y XILITOL

Debido a la versatilidad de la biomasa lignocelulésica, existe gran cantidad de
operaciones que se pueden llevar a cabo en la biorefineria. Por esto, es fundamental realizar un
analisis previo con el fin de disefiar el proceso que mas se adapte a la produccién de sorbitol y
xilitol a partir de cascara de mazorca de cacao. Asi, en esta seccion se identificara y seleccionara
los pretratamientos mas adecuados para la biomasa, asi como las rutas de obtencion y

purificacion de sorbitol y xilitol. Finalmente, se presentara los diagramas del proceso.

3.1. Analisis y seleccion de tecnologias para el pretratamiento de la biomasa
Dentro del concepto de biorefineria, el pretratamiento de biomasa se refiere a la
preparacion de la materia prima para la sintesis del producto final. En particular, el término
hace alusion a incrementar la disponibilidad del compuesto de interés (celulosa, hemicelulosa
y/o lignina) dentro de la biomasa. Dado que este proyecto busca aprovechar simultaneamente
la celulosa y hemicelulosa presentes en la cascara de mazorca cacao Se requiere una
combinacion de estrategias que permitan fraccionar completamente la biomasa, sin afectar la

disponibilidad de ninguno de sus componentes.

Para la evaluacion de las tecnologias disponibles se construy6 un cuadro comparativo
que califica aspectos como costo, impacto ambiental o generacién de inhibidores de las

tecnologias mas relevantes. EIl cuadro se presenta en la seccién Anexos.

Del analisis realizado se pudo ver que las tecnologias mas viables para el proceso son
explosion humeda y autohidrolisis. La técnica de explosién humeda permite obtener una
fraccion solida compuesta casi exclusivamente de celulosa; mientras que la autohidrolisis
otorga una fraccion liquida compuesta mayoritariamente de oligosacaridos de hemicelulosa

[35], [36]. En ambos casos, se requiere un paso adicional para el fraccionamiento total de la
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biomasa; sin embargo, se identificd que la separacion de celulosa y lignina tiene mejores
rendimientos que la separacion de hemicelulosa y lignina. Por esto, debido a los requerimientos
del proyecto, se optd por emplear la autohidrélisis para el fraccionamiento inicial de la biomasa.
Ademas de la composicion de sus productos, esta tecnologia resulta apropiada ya que al usar
Unicamente agua como reactivo se reduce su impacto ambiental y la generacion de inhibidores
[35]. Esto se traduce en una simplificacion de las operaciones posteriores, pues no son
necesarios pasos de purificacion o tratamiento de los efluentes. Adicionalmente, la
autohidrdlisis ya se implementa de manera industrial, y es efectiva para una gran variedad de

biomasas, por lo que se espera que sea compatible con la cascara de mazorca de cacao.

A continuacidn, se requiere una operacion de separacion de celulosa y lignina. Para esto,
se selecciono el tratamiento alcalino de la biomasa, ya que permite solubilizar casi
completamente la lignina y hemicelulosa, con poco o nulo efecto sobre la fraccion celulésica
[36]. El cuadro comparativo construido (ver Anexos) indica que esta es una tecnologia
altamente viable para el fraccionamiento. Ademas de su alto rendimiento, es energética y
econdémicamente eficiente, pues los reactivos empleados son de bajo costo; y puede llevarse a
cabo a condiciones normales de presion y temperatura [36]. Mas aun, esta se asemeja al proceso

Kraft de la industria papelera, por lo que su tecnologia ya esta ampliamente desarrollada.

3.2. Andlisis y seleccion de la ruta de obtencion de sorbitol y xilitol

Actualmente, la produccion de sorbitol y xilitol esta basada en la ruta quimica de
obtencién. El sorbitol es producto de la hidrogenacién catalitica de glucosa; donde se usa una
alimentacién de glucosa pura y catalizadores de Raney Niquel. Por su parte, el xilitol sigue un
proceso analogo a partir de la xilosa, donde los catalizadores mas comunes son de niquel,
rutenio o rodio [11]. EIl principal inconveniente de la obtencién de sorbitol y xilitol con
catalizadores metalicos es el alto costo asociado al consumo de energia y purificacion del

producto final [17]. Se ha observado que los catalizadores utilizados tienden a filtrar niquel al
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producto, que debe ser removido totalmente antes de su comercializacion. Mas adn, en el caso
de xilitol, al tener una alimentacion de xilosa y arabinosa, se produce también arabitol, el cual,

debido a su similitud con el xilitol, resulta casi imposible de separar por completo.

Por esto, existe extensiva investigacion enfocada en el desarrollo de nuevas rutas de
obtencion. Por una parte, se tiene el desarrollo de catalizadores basados en rutenio, que permitan
mejorar la selectividad y pureza del producto. Asi mismo, se ha apostado por el uso de procesos
one pot, que permiten la conversion directa de celulosa, de forma que se favorece el uso de
biomasa. Por otra parte, existe gran interes en el desarrollo de la ruta biologica para la obtencion
de sorbitol y xilitol, para lo cual se considera el uso de enzimas y microorganismos como
Saccharomyces spp. y Candida spp. Esta ruta permitiria reducir los problemas asociados a la

pureza del producto, asi como el impacto ambiental del proceso.

Con el fin de determinar qué proceso se ajusta mejor al proyecto, se construyd un cuadro
comparativo (ver Anexos) de las rutas quimica y bioldgica para sorbitol y xilitol. Se considerd

aspectos como el costo del proceso, rendimiento, pasos adicionales e impacto ambiental.

Del andlisis realizado se determin6 que la ruta mas adecuada para la obtencién de
sorbitol es la ruta quimica, con catalizadores de niquel. Este proceso ya ha sido ampliamente
implementado en la industria, por lo que no requiere mayor desarrollo tecnolégico [11].
Adicionalmente, el uso de la hidrogenacion hidrolitica de celulosa, en un proceso one pot, lo
vuelve ideal para su aplicacién con biomasa, pues no se requiere una alimentacion de glucosa
pura. Asi, no es necesario afiadir pasos adicionales de hidrolisis y purificacion al proceso.
Respecto al catalizador, se plantea al uso de un catalizador de niquel con soporte, de manera
gue se mejora su recuperacion, conversion y selectividad [37]. Es importante mencionar que en
este caso no se opto por la ruta biologica ya que esta implica la adicion de operaciones de

isomerizacion, separacion y purificacion de la alimentacion [16].
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En el caso del xilitol, este serd obtenido mediante la ruta bioldgica. Si bien la tecnologia
para la obtencion quimica es analoga al sorbitol, los catalizadores de niquel tienen baja
selectividad y altos niveles de pérdida para la obtencidn del xilitol, lo que eleva la complejidad
de las operaciones de purificacion [38]. La alternativa, catalizadores de rutenio, a pesar de tener
buenos resultados, es muy costosa para la aplicacién industrial. En este caso, la ruta bioldgica
resulta ideal para su aplicacion con biomasa, ya que se ha investigado levaduras (como
Barnettozyma spp.) resistentes a inhibidores y con alta selectividad, de manera que se reduce la

necesidad y complejidad de purificacion del producto final y la alimentacion [39].

Es importante mencionar que, para acondicionar la alimentacion al proceso biologico,
se requiere una hidrolisis &cida de la fraccion liquida de la autohidrolisis. Esta permite aumentar

la disponibilidad de las aztcares de fermentacion (xilosa, arabinosa, glucosa).

3.3. Analisis y seleccion de tecnologias de purificacion para el producto

A pesar de que las etapas de pretratamiento y sintesis de sorbitol y xilitol buscan reducir
el nimero de contaminantes en el producto final, son todavia necesarias las etapas de
purificacién. En el caso del sorbitol, al salir de la hidrogenacion hidrolitica, los principales
contaminantes del producto son otros productos de la reaccion (manitol, sorbitan, cellobitol,
hexanetetrol, eritritol, propilenglicol, etilenglicol y glucosa), y trazas de niquel provenientes del
catalizador. Por otra parte, los contaminantes principales del xilitol son productos de la
hidrolisis de hemicelulosa (arabinosa, acido acético, furfural, fenoles), productos de la

neutralizacién de acido (acetato de calcio), y componentes no reaccionados de la biomasa.

Existe una serie de alternativas disponibles para la purificacion del producto,
dependientes del contaminante que se busque tratar. Una tabla resumen de las tecnologias mas
relevantes para el proyecto se presenta en la seccion Anexos. A partir de esta, se decidio emplear

una adsorcion con resina de intercambio idnico para la purificacion de sorbitol. Esta técnica es
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la Unica identificada en la bibliografia como adecuada para la separacion de azlcares, que son
los principales contaminantes del producto. Adicionalmente, se ha visto buenos resultados de
las resinas en la remocion de metales; lo que permitira eliminar las trazas de niquel presentes
en el sorbitol [40]. Se sabe ademas que el sorbitol puede separarse casi completamente del resto
de azlcares presentes en la muestra mediante el uso de estas resinas, de forma que no son
necesarios pasos adicionales de purificacién [41]. Mas aln, la posterior evaporacion requerida
para alcanzar la concentracion deseada (70% w/w) permitira eliminar por completo compuestos

volatiles, de forma que se obtiene la pureza adecuada para el producto final.

Para la purificacion de xilitol se resolvio aplicar las técnicas mencionadas en la tabla
resumen (ver Anexos) también a manera de detoxificacion de la alimentacion al proceso
bioldgico. A pesar de que el microorganismo elegido es resistente a los inhibidores, una
detoxificacion previa permite reducir el tiempo de reaccion, disminuyendo asi el consumo
energético del proceso [39]. Para este proposito, se escogid la implementacion de una adsorcion
con carbon activado, seguida de la detoxificacion con una resina de intercambio anidnico.
Aunque la resina de intercambio anionico es capaz de adsorber compuestos cono fenoles,
furfural, &cido acético y azUcares; el alto nivel de fenoles presentes como contaminante fuerza
a tener un paso de detoxificacion adicional [40]. De esta forma, la resina de intercambio
anionico permite reducir principalmente la presencia de otras aztcares; mientras que el carbén

activado se centra en la remocién de fenoles y furfural, y en menor medida &cido acético.

Adicionalmente, tras la sintesis de xilitol se incluye otra resina de intercambio ionico,
la cual permite reducir a un nivel aceptable la cantidad de azlcares no consumidas. Si bien esta
separacion es menos efectiva que la purificacion de sorbitol, se conoce que la separacion de

xilosa y arabinosa de xilitol es viable por este medio [41].

Por Gltimo, es importante notar que existe una detoxificacion y purificacion adicionales

en otras etapas del proceso. Asi, antes del ingreso al biorreactor se incluira una etapa de
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evaporacion que permita alcanzar la concentracién deseada de xilosa. A la vez, esta etapa
permite reducir los compuestos volatiles, como acido acético y furfural [40]. Finalmente, la
operacion de cristalizacion favorece la purificacion de xilitol, aislandolo de compuestos

liquidos o solubles.

3.4. Diagramas del proceso

Una vez definidas las operaciones unitarias principales, se construye un diagrama
completo del proceso. El diagrama de blogue para la obtencién de sorbitol y xilitol puede
encontrarse en la seccion Anexos. El diagrama de flujo presentado a continuacion se ha dividido

en tres etapas, con el fin de facilitar su visualizacion.

SECCION 1 - PRETRATAMIENTO

Agua V-101

Tanque de lavado

F-101

Filtro

D-101

Céscarade

Secadora

mazorca

CR-101

Trituradora

TK-101

de cacao @

Tanque de
almacenamiento

v-101 R-101

Agua e impurezas

Reactor de
autohiddlisis

@

A secciones 2y 3

Figura 2. Diagrama de flujo para la seccion de pretratamiento de la biomasa.

El pretratamiento inicial de la biomasa comienza con una operacién de lavado (V-101),

que permite obtener una alimentacion limpia al proceso. Le sigue la operacion de reduccién de
tamafio (CR-101), la cual se usa como acondicionamiento de la alimentacién para la
autohidrdlisis y, a la vez, permite incrementar el area de transferencia de calor para el secado.
A continuacion, se presenta el secado (D-101) que permite reducir el contenido de humedad de
la cascara de mazorca de cacao, y asi conservarla mayor tiempo, seguida de un tanque de
almacenamiento (TK-101) cuyo propésito es dosificar adecuadamente la materia prima. Esta
seccion concluye en la autohidrdlisis (R-101) de la céascara de mazorca de cacao, cuyas

fracciones solida y liquida se destinaran a la obtencion de sorbitol y xilitol, respectivamente.
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SECCION 2 - SINTESIS DE SORBITOL

F20X Filtro @

Reactor tratamiento
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E-201

E-202 Evaporador

V.
apor
Agua e inhibidores

Lignina Sorbitol

@ 70% w/w

De seccién 1

Condensado

Figura 3. Diagrama de flujo para la seccion de sintesis de sorbitol.

La obtencion de sorbitol parte del tratamiento alcalino de la biomasa (R-201), y la
separacion de la fraccion sélida rica en celulosa. Esta se lava (V-201) para retirar los
contaminantes remanentes en su superficie, y pasa a la hidrogenacion hidrolitica (R-202) de la
celulosa, seguida de la purificacion del producto (TA-201). Finalmente, se tiene una operacion

de evaporacion (E-202), que permitira alcanzar la concentraciéon deseada del 70% wi/w.

La obtencion de xilitol parte de la hidrolisis acida (R-301) de la fraccion liquida de la
autohidrolisis, seguida de una neutralizacion con Ca(OH). (R-302), y la separacion del
precipitado mediante centrifugacion (CT-301). A continuacion se tiene la detoxificacion del
hidrolizado (TA-301 y TA-302); y una operacion de evaporacion (E-303) que permite alcanzar
la concentracion deseada de xilosa, cercana a 20 g/L [39]. En este punto, se incluye un tanque
de almacenamiento (TK-301) que permite ajustar la alimentacién a la duracion del ciclo para
la produccion de xilitol. A continuacién, se tiene la reaccién biologica con la levadura
Barnettozyma populi (R-303), y la posterior separacion del microorganismo (CT-302). Se
utilizara Bar. populi, pues es una cepa natural, con alta resistencia a los inhibidores y
produccion exclusiva de xilitol a partir de una mezcla de azlcares [39]. Seguidamente, se
encuentra la purificacién (TA-303) y una seccion de evaporacion (E-305) destinada a
concentrar el producto a 750 g/L antes de la cristalizacién (E-306). Finalmente, se realiza un

Gltimo secado (D-301) para obtener el producto cristalino de alta pureza.




SECCION 3 - SINTESIS DE XILITOL
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Figura 4. Diagrama de flujo para la seccion de sintesis de xilitol
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4. DISENO DEL PROCESO Y LA PLANTA

Una vez seleccionadas las operaciones unitarias que se utilizaran, es importante conocer
como estas operaran en el proyecto. Asi, esta seccion se centra en la determinacion de un caudal
de produccidn, seguido de la realizacion del balance de masa del proceso. A partir de esto, se
presenta la seleccion y dimensionamiento de equipos principales, junto con la ubicacion relativa

de los mismos, y un balance de energia.

4.1. Disefio del proceso

4.1.1. Base de produccién

Puesto que el sorbitol es el Unico de los productos propuestos que se comercializa en el
pais, se establece la base de produccion en funcion de estas cifras. De acuerdo a los registros
de importacion para 2020 encontrados en el Servicio Nacional de Aduanas, se tiene una
importacion de mas de 1036 toneladas de sorbitol al 70% w/w [20]. EIl 88% de esta dotacion
proviene de Colombia, a donde se observa una compra mensual recurrente de 21 600 kg; por lo
que se decidio utilizarla como base de produccion. Asi, se establece una produccion de
260 ton/afio; equivalente a casi un tercio de las importaciones de Colombia. Este nivel de
produccion se considera adecuado, pues permite cubrir los requerimientos mensuales promedio

de compradores nacionales sin saturar el mercado.

Por su parte, el caudal de produccidn de xilitol estara sujeto a la materia prima requerida
para la produccién establecida de sorbitol. Un analisis preliminar del proceso la sitda alrededor

de 30 ton/afio; sin embargo, la produccion real sera calculada en el balance de masa.

4.1.2. Balance de masa
El balance de masa del proceso se construyd a partir de la produccion de sorbitol
establecida. Se ajusto los resultados al modo de operacion de cada seccion. En la actualidad,

todos los procesos de obtencion catalitica de sorbitol se llevan a cabo a manera de batch [11].
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Adicionalmente, este modo también se emplea para la obtencion bioldgica de xilitol, debido a
su tiempo de residencia, complejidad y necesidad de control. Para ambos productos, las
reacciones de hidrogenacion son las operaciones determinantes del tiempo de cada ciclo; siendo
estas de 6 horas para el sorbitol, y 72 horas para el xilitol. Se establecié ciclos de 8 horas para
el sorbitol, de manera que se llevaran a cabo 1074 ciclos/afio. Para el xilitol se propone operar
simultaneamente dos biorreactores, con el fin de reducir el tiempo de ciclo y el tamafio de los
equipos necesarios. De esta forma, los ciclos a partir de R-303 duran 39 horas y se tiene 220
ciclos/afio. En este célculo se contemplé un paro de la planta de una semana para actividades
de mantenimiento y limpieza. Por otra parte, para las corrientes 1 — 8 (ver Figura 2), se

considerd un periodo de recoleccion y suministro de cacao de 110 dias/afio [28], [42].

La Tabla 4 muestra el requerimiento de materia primay caudal de produccidn de sorbitol

y xilitol. El balance detallado puede encontrarse en la seccion de Anexos.

Tabla 4. Resumen del balance de masa para la obtencion de sorbitol y xilitol.

Mazorca de Sorbitol | Xilitol
cacao humeda
Ciclo [kg/h - kg/ciclo]* 4667,40 242,09 133,15
Biomasa seca 700,11 - -
Sorbitol - 163,95 -
Xilitol - - 130,91
Otras azUcares** - 551 2,24
Agua 3967,29 72,63 -
Anual [ton/afio] 12321,95 260,00 29,29

*En kg/h para la cascara de mazorca de cacao; y kg/ciclo para sorbitol y xilitol.
** Principalmente eritritol para sorbitol; y xilosa y arabinosa para xilitol.

4.2. Disefio de la planta
4.2.1. Seleccion y dimensionamiento de los equipos principales

Se ha identificado como equipos principales a aquellos representativos de una operacion
unitaria dentro del proceso. Asi, se tiene: equipos de lavado, de reduccion de tamafio, secadores,

centrifugas, tanques de almacenamiento, reactores, tanques de adsorcion y evaporadores.
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Para la reduccion de tamafio utilizara una cortadora. Al trabajar con una alimentacion
fibrosa y con alto contenido de humedad, se prefiere una operacion de cortado, antes que una
de molienda. En base a lo observado, se estima que el tamafio de la cascara de mazorca de cacao

tiene una longitud de alrededor de 15 cm; y se busca su reduccion hasta los 4-8 mm [43], [44].

Para los secadores se comparé distintos modelos considerando el caudal y tipo de
alimentacion, asi como la sensibilidad y valor del material. A partir de esto, se plantea el uso

de un secador rotatorio de contacto directo para D-101; y un secador de bandejas para D-301.

El secador rotatorio permite tratar altos caudales de alimentacion con elevada eficiencia
térmica y a bajos costos de inversion; lo cual implica una mayor eficiencia energética y
econdmica del proyecto [45]. Mas aln, su uso es recomendado para materiales fibrosos, y ya
se ha visto aplicado a otras biomasas con gran contenido de humedad [46]. Esto es indicador
de que el equipo es adecuado para el tratamiento de la cascara de mazorca de cacao en el
volumen requerido por el proyecto. Por otra parte, el secador de bandejas permite tener alto
control sobre el producto; algo fundamental para productos de gran valor, como el xilitol [45].
Esta es una de las técnicas preferidas para el secado de productos alimenticios o farmacéuticos,
ambas areas de alto interés comercial para la aplicacion de xilitol. Adicionalmente, el secador
de bandejas esta recomendado para alimentaciones en forma granular y el secado en procesos

de cristalizacion; por lo que cumple con los requisitos de la operacién planteada [46].

En el caso de las centrifugas se escogid una centrifuga de sedimentacion de disco. Esto
puesto que el producto de interés es un liquido clarificado, para lo cual se recomienda el uso de
centrifugas de sedimentacion [45]. Adicionalmente, se vio que el tipo disco es el mas adecuado
considerando la concentracion de solidos y caudal de las corrientes a tratar [45]. Mas aun, se ha
observado que este modelo es ampliamente usado en procesos bioldgicos para la separacion de

células del medio, por lo que se espera que su aplicacion sea adecuada para el proyecto.
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En base al tipo de equipo escogido para el lavado, secadores, trituradores, centrifugas y
cristalizador, se selecciona modelos de catalogo que se adapten a la operacién propuesta (Ver
Anexos). La Tabla 5 muestra un resumen de las caracteristicas de los equipos seleccionados.

Tabla 5. Especificaciones de los equipos elegidos por catalogo.

Equipo Tipo Modelo Especificaciones

D-101 | Rotatorio directo TDOSA-V Capacidad: Recomendado para 6 ton/h
Potencia total: 36,5 kW

Dimensiones: 3,0 x 10 x 2,8

Incluye filtro

D-301 Bandejas CT-C-ll Capacidad: 240 kg/lote
Energia secado eléctrico: 30 kW
Dimensiones [mm]: 2260 x 2200 x 2000

CR-101 Cortadora DK-1000 Capacidad [kg]: 1000 — 2000
Tamafio de salida [mm]: 4 — 10
Potencia del motor [kW]: 30

V-101 Balsa de lavado ACQP8000 Capacidad [kg/h]: 2000 — 3000
Potencia: 14,7 kW
Dimensiones [mm]: 8000 x 1200 x 1400

V-201 Balsa de lavado ACMG600 Potencia del motor [kW]: 1,1
con cepillo Dimensiones [mm]: 1400 x 850 x 800

Capacidad [L/h]: 5000

CT-301 i
Centrifuga de Velocidad disco [rpm]: 6022

1302 sedlmzri\stiglon de D50 Pc_)tencig [KW]: 11
Dimensiones [mm]: 1250 x 1100 x 1500
E-306 Evaporador 450U Capacidad de la tolva: 300 kg
cristalizador Potencia total: 27,3 kW

Maximo rendimiento: 140 kg/h
Dimensiones [mm]: 3850 x 1440 x 2370

Para el almacenamiento de materia prima (TK-101), al ser un almacenamiento temporal,
se utilizard una tolva. Se not6 que unatolva tipo cufia (wedge) es la mas adecuada para optimizar
las dimensiones del equipo. Los pardmetros de disefio experimentales se tomaron de [47], [48].
No obstante, se exhorta a la obtencion de estos datos para la cascara de mazorca de cacao, a fin
de mejorar el dimensionamiento del equipo. Por su parte, el tanque TK-301 se orientara de
manera vertical. Esta disposicion es recomendada para cantidades de almacenaje grandes, y

permite mejorar la estabilidad y distribucién de esfuerzos en el tanque [45]. Dado que el tanque
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no estd sujeto a presiones internas o externas, se utilizard terminales torisféricas. Las

dimensiones principales de los equipos se muestran en la Tabla 6.

Tabla 6. Dimensiones de los equipos de almacenamiento.

TK-101 TK-301
Volumen (2 tolvas) [m?] 1929,99 | Volumen [m?] 45,54
Material A516 Material A304
Angulo de la tolva [°] 22 Terminal Torisférica
Longitud lado mayor [m] 9,59 Diametro [m] 2,79
Altura total [m] 28,80 Altura [m] 5,59
Grosor de pared [mm] 20 Grosor de pared [mm] 9

Los reactores y tanques de adsorcién se tratan como tanques batch agitados, de acuerdo

a lo observado en la literatura para cada operacién. EI volumen del equipo se calculé en base a

la densidad de la alimentacion, considerando la densidad de la solucidn, los adsorbentes y la

biomasa. Para las operaciones que requieren calentamiento, se trabaja con una chaqueta externa.

Finalmente, debido a su geometria y resistencia a altas presiones, se opto por utilizar terminales

elipsoidales. La Tabla 7 muestra un resumen de las dimensiones de los tanques de adsorcion y

reactores. Los calculos para cada equipo se encuentran en la seccion Anexos.

Tabla 7. Dimensionamiento de los tanques de adsorcion y reactores empleados en el proceso.

. Volumen | Didmetro | Altura | Grosor* | Tipo de Po.tenua Area
Equipo [md] [mi] [mi] T e agitador | chaqueta
[W] [m?]
R-101 24,71 2,51 5,01 24 Turbina de 2,34 11,84
R-201 23,88 2,48 4,95 9 hoja 1,48 11,57
R-202 14,11 2,08 4,16 20 inclinada 9,12 8,15
R-301 12,62 2,00 4,01 7 Propulsor 38,83 7,56
Turbina de
R-302 12,79 2,01 4,02 7 hoja 27,65 7,63
inclinada
R-303 35,30 2,82 5,64 10 Rushton 247,45 15,01
TA-201 35,10 3,10 4,65 11 . 1,87 -
TA30L | 20,34 2,58 3,88 9 Tuf Ina de 5 57 12,59
TA302 | 1131 213 3,19 9 o 0,70 -
inclinada
TA-303 35,80 3,12 4,68 11 2,18 -

*EI grosor corresponde tanto al tanque como a las terminales.
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Finalmente, para los evaporadores, se escogio utilizar un evaporador tipo placa,
ampliamente utilizado en la industria alimenticia [49], [50]. Estos pueden adaptarse a distintos
materiales, siendo especialmente tiles al tratar flujos viscosos, a la vez que permiten mantener
buen control de la calidad del producto [51]. En particular, se observd que este tipo de
evaporador es el preferido en la concentracion industrial de siropes, y azlcares; por lo que
cumplen los requisitos especificos de la aplicacion deseada [52]. Dada la cantidad de agua que
debe evaporarse, se utilizard un sistema de efecto multiple, con tres efectos. El area de

transferencia de estos equipos se muestra en la Tabla 8.

Tabla 8. Dimensionamiento de los evaporadores utilizados en el proceso.

Area Area Area Area Vapor ]
. . . Economia de vapor
Equipo | efectol | efecto2 | efecto3 | promedio | requerido T e —
1 | [ | [ | (A | [kghy | NO TR
E-202 5,03 5,04 5,01 5,03 887,31 2,86
E-303 3,14 3,14 3,04 3,11 571,30 3,10
E-305 8,46 8,48 8,42 8,45 1513,06 2,87

Para equipos auxiliares como bombas, intercambiadores de calor y compresores, el

calculo de disefio se hizo para determinar la energia requerida, y se puede encontrar en Anexos.

4.2.2. Balances de energia.

En el balance de energia se considerd el consumo energético de los equipos principales
y auxiliares en la planta. Este calculo resulta fundamental para el proyecto, pues se convierte
en una base para la estimacion de costos de energia que se vera en la seccion 5. Asi, la Tabla 9
muestra un resumen del consumo total de energia, en funcion de su fuente. El detalle de

consumo de cada equipo puede encontrarse en Anexos.

Tabla 9. Balance de energia total del proceso de obtencidn de sorbitol y xilitol.

Consumo energia eléctrica [KWh/afo] 285924,59
Consumo vapor [kWh/afio] 18375385,53
Total [MW/afho] 18661,31
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Es interesante notar que, a pesar de que la mayoria de equipos opera con energia
eléctrica, la cifra mas representativa del balance de energia viene del vapor. Esta es una
tendencia ya identificada para la produccion de sorbitol y xilitol, que se convierte en un
limitante econdmico del proyecto [17]. En particular, se observa que estos resultados estan
principalmente asociados a la alta dilucién de los compuestos de interés. Por esto es

fundamental disefar estrategias que reduzcan la carga energética de la propuesta.

Una alternativa viable en el proceso es el uso de lignina. Es una practica comdn en
refinerias de biomasa lignocelulésica quemar la fraccion de lignina con el fin de aprovecharla
para la generacion de energia. Para este proyecto no se detalla su uso, pues se requiere un
proceso adicional de recuperacion, sin embargo, esta estrategia permitiria la utilizacion total de

la biomasa, y, asi, el desarrollo de un proceso més autosustentable, con bajo impacto ambiental.

4.2.3. Analisis de ubicacion de cada operacion.

Como punto final en el disefio de la planta Figura 5 propone una localizacion tentativa
de cada operacidn, la cual podra utilizarse como base para la construccion del layout de la
planta. Para esto, se analizo la relacién que cada operacion mantiene con el resto, determinando
si esta es deseable, indeseable o indiferente. Se considerd factores como las condiciones de
operacion, reactivos utilizados, presencia de contaminantes y secuencia de la operacion. El

cuadro de relaciones construido para este analisis puede encontrarse en la seccion Anexos.
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Figura 5. Ubicacién tentativa de cada operacion en la planta.

La disposicion propuesta permite aprovechar areas de equipos comunes, como las

secciones 8, 9 y 12. Esto facilita y optimiza la instalacion y conexién de equipos, asi como la

organizacion de la operacién y control de la planta. Un caso similar se presenta con las secciones

1y 17, cuya disposicion busca facilitar el transporte de materia prima y producto terminado

dentro y fuera de la planta. Por otra parte, se buscé reducir las interacciones no deseadas entre

reactivos y/o productos. En particular, se resalta la posicion de las secciones 14 y 15, que se

encuentran alejadas del ndcleo del proceso a fin de evitar la contaminacion bioldgica o la

inhibicion del microorganismo.

En general, se busco reducir los espacios muertos y la distancia de conexién entre

operaciones secuenciales, de forma que se reduzcan los costos de inversién y operacion. El

disefio presentado muestra una disposicion bastante compacta. A la vez, esta permite observar,

desde distintos puntos, todas las operaciones involucradas en cada seccién de las Figuras 2 — 4,

de forma que se fomenta un mayor control y vigilancia del proceso global.
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5. EVALUACION ECONOMICA

La evaluacion econémica del proyecto permite determinar si la propuesta presentada es
viable, e identificar &reas de mejora econémica. Para esto, esta seccidn presenta una estimacion
de la inversion requerida y costos de produccién, asi como los ingresos esperados por ventas, y
la rentabilidad bruta del proceso. Finalmente, se presenta el flujo de caja del proyecto. Este
permite evaluar indicadores financieros como el valor actual neto (VAN), tasa interna de

retorno (TIR), periodo de retorno de la inversion (PRI), y retorno sobre la inversion (ROI).
5.1. Estimacion de costos

5.1.1. Estimacidn de capital fijo de inversion

Para determinar la inversion requerida para el proyecto, se empieza calculando los
costos fijos de inversion. Estos incluyen valores ISBL (Inside battery limits), OSBL (Outside
battery limits), trabajo de ingenieria, disefio y construccién, e imprevistos. La inversion de
capital fijo se estima a partir del costo de adquisicion de los equipos, para la cual se utilizd
precios de catalogo, cotizaciones con proveedores, y calculos histdricos. Adicionalmente, se
incluyo factores de lugar que consideran el cambio de divisas, costos de transporte y rubros de
importacion. Las cotizaciones y calculos detallados se pueden ver en la seccién Anexos.

El proyecto utiliza principalmente las cotizaciones por catalogo o directas con los
proveedores. Esto se debe a que, para varios equipos, los valores de disefio salian del rango de
la estimacidn histdrica, o no estaban considerados en este método. Por otra parte, dado que los
equipos de la Tabla 5 se escogieron especificamente de catalogo por su adaptacién al proceso,
se optd por emplear este valor. Finalmente, las cotizaciones directas con el proveedor se
consideran las mas exactas, de manera que se prefirio utilizarlas cuando estuvieron disponibles.

A partir de estos valores, la inversion de capital fijo se estim6 con factores de Hand,

Lang y detallados, de acuerdo a la metodologia presentada en Anexos; con una precision del
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10%. Considerando los maximos y minimos de cada estimacion, el capital fijo se establecio
como un valor intermedio de las mismas. Estos resultados se muestran en la Tabla 10.

Tabla 10. Estimacion del capital fijo de inversion.

Estimacion Valor calculado [USD] | Minimo [USD] | Maximo [USD]
Costo de equipos 1978529,48 - -
Factores de Hand 11192285,48 10073056,94 12311514,03
Factores de Lang 13989281,56 12590353,40 15388209,71
Factores detallados 11422698,59 10280428,73 12564968,45
Capital fijo total 12450933,72 - -

El alto valor de la estimacién con factores de Lang (basada en el tipo de equipo) se
atribuye a una menor exactitud, pues la mayoria de equipos debieron clasificarse como
“Miscelancos”. A pesar de esto, el capital fijo utilizado considera las contribuciones de todas
las estimaciones; mas aun, al ser mayor que los limites de los factores de Hand y detallados

(considerados mas exactos) permite contrarrestar la subestimacion de los costos de catalogo.

5.1.2. Estimacién de costos de produccion y capital de trabajo

Los costos de produccion se estiman a partir de los requerimientos calculados en los
balances de masa y energia; considerando ademas la labor de trabajo, mantenimiento,
impuestos, entre otros, conforme se indica en la metodologia presentada en Anexos.

El célculo inicial mostrd un elevado consumo de agua como materia prima. Por esto, se
considera la reutilizacién del agua de lavado durante 9 ciclos. Dado que esta agua no entra al
proceso, y considerando el alto nivel de dilucion manejado, se determin6é que no existiran
problemas de contaminacion. Adicionalmente, los equipos de lavado permiten el reciclaje de
agua, de manera que se considera que existe una sobrestimacion en el célculo inicial de
requerimiento de agua. Por otra parte, se plantea la recuperacién del agua evaporada, que sera
destilada nuevamente para reponer en parte el agua utilizada en los reactores.

Para el calculo de la labor de operacion, se consider6 la contratacion de 7 operarios, en
funcion del tamafio de proyecto y el tipo de operacion. Se definieron 5 turnos, a fin de mantener

la operacion a lo largo del dia, sin exceder las horas méaximas de trabajo impuestas por la ley.
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Finalmente, para el costo de la energia, se considerd tanto el consumo de energia
eléctrica como de vapor. Aqui no se tomo en cuenta el agua de enfriamiento, pues se plantea

que esta se supla mediante el agua considerada como materia prima.

La Tabla 11 muestra los costos de produccién del proyecto. El detalle de los mismos
puede encontrarse en Anexos.

Tabla 11. Costos de produccién del proyecto.

Total costos variables [USD/afio] 939278,98
Total costos fijos [USD/afio] 889580,07
Total costos produccién [USD/afo] | 1828859,05

De esta estimacion se puede notar que los costos fijos de produccidon son
considerablemente altos, estando casi a la par de los costos variables. Esto indica que la escala
de produccidn escogida es en un limitante del desempefio econémico del proyecto, ya que los
ingresos obtenidos de esta podrian no ser capaces de cubrir los costos fijos de produccién. Asi,
el andlisis presentado resulta de gran utilidad, pues da indicios de oportunidades de

optimizacion para el proyecto en donde se consideran escenarios de produccion elevada.

Por su parte, el capital de trabajo indica la inversién necesaria para el inicio de la
operacién. Aqui se incluyen los costos de adquisicién de materia prima, adsorbentes (los cuales

se regeneran en el proceso), microorganismo, y demas costos detallados en la Tabla 12.

Tabla 12. Costos de capital de trabajo.

Costo [USD/afio]

Materia prima 25605,77
Carbon activado 694,41

Resinas de intercambio i6nico 122255,04
Bar. populi 500,00

Productos y subproductos 72702,48
Efectivo en caja 34506,77
Creditos 57650,23
Repuestos 100902,21
Total de capital de trabajo 414816,92
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Aqui se evidencia que el costo mas significativo es la adquisicion de resinas de
intercambio i6nico. Esto se debe al elevado nivel de contaminantes que se deben eliminar en el

proceso, y que son inherentes a la biomasa escogida.

5.2. Estimacion de ingresos y flujo de caja

Los ingresos del proyecto vienen de la venta de sorbitol y xilitol. El precio de sorbitol
se fijo en 0,65 USD/Kg, pues es el precio promedio al cual se importa el producto y que permite
mantener su competitividad en el mercado [20]. Al no tener un precio establecido para el xilitol,
este se fijo en 60,00 USD/kg, pues es el minimo que permite obtener un beneficio bruto del
proyecto. Aunque este parece elevado, es altamente competitivo con otros edulcorantes
populares (como Splenda o Stevia), que se venden en precios cercanos a los 80,00 USD/kg.
Con estas consideraciones, un resumen de los ingresos del proyecto se muestra en la Tabla 13.

Tabla 13. Estimacion de ingresos del proyecto.

Venta sorbitol [USD/afio] 169000,00
Venta xilitol [USD/afio] 1757615,75
Ingresos brutos [USD/afio] 97756,70
Ingresos netos [USD/afo] 76250,23

A continuacion, se construyo el flujo de caja del proyecto a 15 afios; considerando un
inicio paulatino de la operacion. Con esto, es posible determinar indicadores financieros del
rendimiento del proyecto, como VAN, TIR, ROl y PRI. Este paso es fundamental en la
evaluacion de la propuesta, pues permite determinar si esta sera rentable y atractiva, de manera
que sea posible conseguir la inversidn necesaria. Asi, los resultados obtenidos se presentan en
la Tabla 14. El flujo de caja detallado puede encontrarse en la seccion Anexos.

Tabla 14. Indicadores financieros del proyecto.

Inversion total [USD] 12865750,63

VAN [USD] -12064766,79
ROI -94%
TIR -24%

PRI [afios] 132
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En primer lugar, la Tabla 14 muestra un VAN altamente negativo, lo cual indica que,
tras 15 afios, a pesar de que la operacion genera utilidad, esta no es capaz de reponer la inversion
inicial. Esto se confirma por el valor negativo del ROI, que indica una pérdida del 94% de la
inversion inicial. Con esto, se evidencia que el proyecto, tal como fue planteado, no es
econdémicamente viable. Los tiempos de recuperacién exceden con creces el plazo de vida del
proyecto y no existe tendencia alguna hacia la recuperacion de la inversion. Por esto, la

propuesta debera reestudiarse a fin de disefiar un escenario econémicamente atractivo.

5.3. Analisis de flexibilidad variando el precio del xilitol y caudal de produccién.
Con el fin de mejorar el prospecto econémico de la propuesta inicial, se exploran

distintos escenarios que permiten estudiar su rentabilidad. Para esto, se considero el incremento

de la produccion anual hasta 600 ton/afio de sorbitol, y una variacion del precio del xilitol entre

10 USD/kg — 250 USD/kg. Con esto, se construy6 la superficie mostrada en la Figura 6.

VAN [USD]
|

-4 =
250 400
200 150 100 300
50 o 200

Produccion [ton/afio]

Precio xilitol [USD/kg]

Figura 6. Comportamiento del VAN en funcién del caudal de producciény precio del xilitol.
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El andlisis muestra que el rendimiento econdmico del proyecto mejora al aumentar la
produccion total y el precio del xilitol. Esto se atribuye principalmente a que los costos fijos del
modelo original se vuelven mas manejables a producciones mayores, de forma que mayor parte

del ingreso se convierte en utilidad.

Para encontrar el escenario 6ptimo, se estudio el comportamiento del VAN vy el PRI
para los caudales de produccién mas altos (véase Figura A 12). No se encontraron diferencias
considerables en estos escenarios; por lo que se plantea la mejor propuesta como la produccion

de 550 ton/afio de sorbitol, con un precio de venta de xilitol de 100,00 USD/kg.

Con esto, se tiene un VAN de 790657, 411 USD; TIR del 9,19%; ROI de 3,88%; y PRI
de 6,26 afios. Asi, se observa que se plantea un proyecto con inversion a mediano plazo, que
permite obtener una ganancia equivalente al 3,88% de la inversion, con una tasa de interés

mayor a la del mercado.

Este escenario se escogid porque es el minimo factible para obtener rentabilidad del
proyecto. Precios de xilitol, y caudales de produccién més altos reducirian la competitividad
del producto en el mercado. A pesar de esto, se considera que es un escenario altamente
ambicioso, pues busca acaparar cerca de dos tercios de la demanda nacional de sorbitol,
mientras introduce 62 ton/afio de un producto nuevo (xilitol) a un precio elevado. Aungue se
considera que este escenario es factible mas adelante en la vida del proyecto, como punto de
entrada al mercado esta acarrea gran riesgo para la inversion. Por esto, se sugiere buscar nuevos
escenarios de valorizacion que permitan reducir este riesgo, y asi atraer el capital necesario para

concretar y maximizar el potencial de la propuesta.
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6. CONCLUSIONES

Con este proyecto se logrd estudiar la factibilidad de una biorefineria de céscara de
mazorca de cacao para producir simultaneamente sorbitol y xilitol, edulcorantes no caléricos.
Este proyecto permite abordar paralelamente dos problemaéticas relevantes en el pais: el manejo
de desechos agricolas y la preocupacion por el consumo de azdcar. A la vez, se observé que la
estrategia planteada es una propuesta novedosa y valiosa para el crecimiento del pais, con la
introduccion de productos de fabricacion nacional, fomento a la industria y desarrollo de nuevas
tecnologias. Apostar por procesos de revalorizacion de biomasa es fundamental para el
desarrollo sostenible de la industria y economia futuras. Aprovechar la cascara de mazorca de
cacao provee oportunidades Unicas que el pais tiene el deber y privilegio de explorar.

En primer lugar, se selecciond de la tecnologia a aplicarse en el proceso. Se concluye
que el fraccionamiento de biomasa mediante autohidrolisis y tratamiento alcalino es la mejor
ruta a seguir; permite incrementar la disponibilidad de celulosa y hemicelulosa con baja
generacion de inhibidores. Adicionalmente, se vio que la produccion de sorbitol por ruta
quimica, y de xilitol por ruta bioldgica son las alternativas mas viables. Se concluye que, con
las tecnologias seleccionadas, es posible tratar algunos problemas de la produccién actual de
sorbitol y xilitol, como la generacion de inhibidores, selectividad y necesidad de purificacion.

Como parte del disefio del proceso y planta, se vio que la produccién de 260 ton/afio de
sorbitol permite satisfacer las demandas de los consumidores nacionales, sin saturar el mercado.
A partir de esto, fue posible construir los balances de masa y energia del proceso y dimensionar
adecuadamente sus equipos principales. Este andlisis permitio notar que existe una alta carga
energética del proceso, en términos de vapor, que es inherente al tipo de producto seleccionado.

El analisis financiero permitié estimar la factibilidad econdmica del proyecto. Aqui fue
posible identificar aspectos de alta carga econdémica, como el consumo de agua o el valor de

los costos fijos de produccion. Es asi que el analisis de factibilidad mostré que la propuesta
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inicial planteada no es rentable; no obstante, un analisis de flexibilidad evidencio6 que esta puede
mejorarse con economias de escala. Asi, se concluye que una producciéon elevada de
550 ton/afio de sorbitol, con un precio de venta para el xilitol de 100 USD/kg es el escenario
optimo para el proceso. Sin embargo, existe un gran nivel de riesgo asociado a la inversion, por
lo que es fundamental explorar estrategias adicionales de revalorizacion para la biomasa.

Se concluye que, si bien la propuesta presentada es altamente valiosa como un primer
paso, esta debe refinarse para poder concretarse en un proyecto de impacto profundo en el pais.

Por esto, en primer lugar, se sugiere mejorar el aprovechamiento de energia en el
proceso. Asi, por ejemplo, el uso de una red integrada de intercambio de energia podria ser
viable con modificaciones al proceso que permitan operarlo de manera continua, o la adicion
de rutas de obtencion de mayor variedad de productos. Asi mismo, se sugiere considerar la
utilizacion de la biomasa remanente como fuente de energia; lo que no solo permitiria reducir
los costos de operacidn, sino también los desechos generados por el proceso.

Por otra parte. se recomienda explorar nuevos productos a obtenerse a partir de la
celulosa. Entre estos se destacan el etilenglicol y propilenglicol, cuya obtencion parte del
proceso ya disefiado; y la celulosa microcristalina, con alto potencial comercial. Aunque el
sorbitol es un producto de alta relevancia industrial, su valor de mercado es bajo. Por esto, la
obtencién de productos de mayor valor comercial permitiria elevar la valia del proyecto.

Finalmente, la mejor alternativa para elevar la propuesta es el aprovechamiento total de
la biomasa. Aunque el proyecto apostd por la revalorizacion de celulosa y hemicelulosa, se
recomienda explotar todos los componentes de la cascara de mazorca de cacao. Ademas de
lignina, la biomasa estudiada tiene cantidades considerables de fenoles, pectinas y minerales.
Estos han demostrado ser de gran interés para la industria bioquimica, por lo que su obtencion
no solo mejoraria el rendimiento econdmico del proyecto, sino que lo posicionaria como una

de las estrategias de desarrollo sostenible mas admirables de la industria.
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8. ANEXOS

8.1. Anexo A — Abreviaciones y terminologia

8.1.1. Terminologia especializada

A continuacion se incluye una lista de términos relevantes para el proyecto. Estos se

definen con el fin de facilitar la comprension del documento.

Biomasa: toda la materia organica, animal o vegetal, susceptible de ser utilizada como
fuente de energia.

Biomasa lignocelulésica: biomasa compuesta por polimeros de carbohidratos (celulosa
y hemicelulosa) y un polimero aromatico (lignina).

Celulosa: biopolimero estructural compuesto exclusivamente de moléculas de 3-glucosa.
Hemicelulosa: conjunto heterogéneo de polisacaridos, formados por dos tipos de
monosacaridos — xilosa, arabinosa, galactosa, manosa, glucosa y acido glucurénico —
unidos por enlaces (1-4).

Hidrdlisis: reaccion quimica que usa agua para descomponer un compuesto
(generalmente una macromolécula). La molécula de agua se divide y rompe uno o mas
enlaces de la macromolécula, formando otra especie.

Autohidrdlisis: proceso de hidrdlisis que se da sin la ayuda de agentes quimicos (ex.
Acidos) o bioldgicos (ex. Enzimas), sino que es efecto de elevadas temperaturas y
presiones.

Lignina: sustancia natural presente en la pared celular de muchas células vegetales.
Aporta dureza y resistencia.

Poder endulzante: capacidad de las sustancias de otorgar sabor dulce. Medido en relacion
a una solucion de sacarosa (aztcar comun).

Poliol: alcoholes polihidricos con varios grupos hidroxilo (OH). Edulcorantes obtenidos

a partir de azucares simples, mediante un proceso de hidrolisis enzimética.
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8.1.2. Abreviaciones

Se presenta una lista de las abreviaciones utilizadas en el documento, particularmente

en lo referente a la seccion de calculos.

A: Area de transferencia de calor, en m2,

Ag: Area de la abertura de la tolva, en m2.

B: Longitud/diametro de la abertura de salida de la tolva, en m.

B: Angulo de la tolva, en grados.

C,: Concentracion de adsorbato en el fluido en equilibrio, en kg adsorbato/m?® fluido.
Ceq- Costo de los equipos, es USD.

Cisp- Costos ISBL, en USD.

Cr: Concentracion de adsorbato en el fluido a la alimentacion, en kg adsorbato/m? fluido.
cy: Constante de forma (0 para salidas alargadas, 1 para salidas circulares).

cp: Capacidad calorifica del fluido, en kJ/kg-°C.

D: Diametro, en m.

D,: Diametro del agitador, en m.

E: Eficiencia de la unién.

EPE;: Elevacion del punto de ebullicion en el efecto i, en °C.

FC;: Flujo de cajaen el afio i, en USD.

g: Constante de la gravedad (9,81 m/s?).

H: Altura del tanque/reactor, en m.
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Hg;: Entalpia de saturacion del vapor en el efecto i, en kJ/kg.
H;: Entalpia en el efecto i, en kJ/kg.
h,: Altura de la seccién inclinada de la tolva, en m.
h,: Altura de la seccién recta de la tolva, en m.
h¢4: Entalpia de vaporizacion del agua, en kJ/kg
hg;: Entalpia de saturacion del liquido en el efecto i, en kJ/kg.
L;: Caudal liquido que sale del efecto i, en kg/h.
[: Longitud de lado de la tolva, en m.
Agi: Calor latente en el efecto i.
M, Masa de adsorbente, en kg.
My: Masa del tanque, en kg.
My Masa de las terminales, en kg.
m: Masa a calentar en los reactores y tanques de adsorcion, en kg.
my: Masa total de adsorbato, en kg.
m: Flujo masico, en kg/s.
N;: Velocidad del agitador usado como referencia, en rpm.
N,: Velocidad del agitador a escala del proyecto, en rpm.

N,: NUmero de potencia del agitador.

Ng.. Numero de Reynolds
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n: Flujo molar, en mol/s.
PRI Periodo de retorno de la inversion, en afios.
P: Presion interna del tanque/reactor, en psi; o, presion del gas, en atm.
P,: Potencia, en W.
Q: Calor, en kW.
q.: Concentracién de adsorbato en el adsorbente en equilibrio, en kg adsorbato/kg adsorbente.
p: Densidad, en kg/m?®.
Pmae- Densidad del material de construccion, en kg/m?®.
ROI: Retorno sobre la inversion, en %.
R: Radio interno del tanque/reactor, en in.
R,: Constante de gases (8,314 J/mol-K)
R.s.: Relacion de aumento de escala de los tanques/reactores.
r: Tasa de descuento aplicada al calculo del VAN.
S: Méximo esfuerzo permisible del material, en psi.
TIR: Tasa interna de retorno, en %.
T: Temperatura, en °C o K.
T,;: Temperatura de saturacién en el efecto i, en °C.
tr: Espesor de la pared del tanque, en in.

ty: Espesor de la pared de las terminales, en in.



t.. Grosor de la chaqueta de calentamiento, en m.

thear. Tiempo de calentamiento, en s.

U: Coeficiente global de transferencia de calor, en W/m?.°C.
u: Viscosidad de la solucion, en Pa-s.

VAN': Valor actual neto, en USD.

V: Volumen, en m®.

V,: Volumen del reactor/tanque usado como referencia, en m°.
Vr: Volumen del tanque/tolva, en m®,

V4. Volumen de fluido que participa en la adsorcion, en m®.
V:o:: Total de agua evaporada, en kg o kg/h.

V;: Vapor producido en el efecto i, en kg/h.

W: Trabajo, en J/s

W's: Flujo de vapor requerido, en

X;: Concentracion de azucares en el efecto i.

x: Proporcién altura:diametro/longitud de lado
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8.2. Anexo B — Metodologia

8.2.1. Objetivo especifico 1

e Identificacion y seleccion de los pretratamientos adecuados que se puede dar a la

biomasa lignocelulésica:

1.

4.

Recopilacion de informacion bibliografica respecto a pretratamientos utilizados
actualmente.

Anadlisis del funcionamiento y resultados de pretratamientos utilizados en biomasa
lignocelulésica similar a la mazorca de cacao.

Comparacion de los pretratamientos en funcion de distintos aspectos como costo,
viabilidad a escala industrial, consumo de energia, generacion de contaminantes, etc.

Seleccidn de los pretratamientos mas adecuados y analisis de su efecto conjunto.

e ldentificacion y seleccion de las posibles rutas para la obtencion de sorbitol y xilitol a

partir de celulosa y hemicelulosa, respectivamente:

1.

Recopilacion de informacion bibliogréfica respecto a las rutas actuales de produccion
de sorbitol y xilitol.

Recopilacion de informacion bibliografica respecto a rutas alternativas para la
produccion de sorbitol y xilitol.

Recopilacion de informacion bibliografica respecto a los elementos principales de cada
ruta (catalizadores metalicos y microorganismos disponibles)

Comparacion de los elementos principales (catalizadores metalicos y microorganismos)
disponibles para cada ruta y cada producto.

Seleccidon del mejor elemento para cada ruta y cada producto.

Comparacion de las rutas actuales y alternativas, considerando la utilizacion del mejor
elemento disponible, para cada producto, en términos de facilidad de operacion, costo,

rendimiento, etc.
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Seleccidn de la ruta de produccién mas adecuada.

e ldentificacion de las operaciones unitarias asociadas a cada paso:

1.

Anélisis de los requerimientos previos de la alimentacién para llegar a la etapa de
fraccionamiento y produccion.

Anélisis de los requerimientos posteriores a las etapas de pretratamiento y produccién
para avanzar a la siguiente etapa, u obtener el producto terminado.

Determinacion de las operaciones necesarias para que la alimentacion cumpla con los

requerimientos identificadosen 1y 2.

e Diagramacion del proceso (bloque y flujo):

1.

2.

3.

Determinacién del orden requerido para las operaciones identificadas en la actividad 3.
Identificacion de las principales corrientes de entrada y salida de cada operacion.
Construccion del diagrama de bloque.

Identificacion de la categoria general de equipo utilizado para cada operacion.
Identificacion de los principales equipos auxiliares requeridos entre operaciones.

Construccidn del diagrama de flujo.

8.2.2. Objetivo especifico 2

e Determinacion del caudal de produccion deseado:

1.

Anadlisis de la demanda nacional del producto, considerando produccion nacional e
importaciones.

Identificacion de las principales transacciones relacionadas a compras del producto a
nivel nacional.

Recopilacion de informacion respecto a la materia prima disponible,

Determinacion del maximo nivel de produccion a partir de la materia prima disponible

y comparacion con la demanda existente.
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Identificacién de una transaccion recurrente que pueda cubrirse con la materia prima

existente, sin abarcar completamente el mercado.

Realizacion de los balances de masa y energia del proceso:

1.

9.

Determinacion de las sustancias presentes en cada corriente identificada en el diagrama
de flujo.

Identificacion de las propiedades de los caudales con que se va a trabajar (concentracion,
contenido de agua, etc.).

Identificacion de las reacciones presentes en el proceso.

Recopilacion de informacién respecto al rendimiento de las reacciones, conversion,
eficiencia de los equipos y operaciones, porcentajes de recirculacién y capacidad de
reutilizacion de las materias primas.

Establecimiento de la composicion y caudal de la corriente de salida de producto final.
Calculo de la composicion y caudal de la corriente inmediatamente anterior,
considerando la informacion obtenida en 2 — 4.

Repeticion de 6 hasta obtener la composicién y caudal de la corriente de entrada de
materia prima (calculo hacia atras).

Finalizacion del calculo considerando las especies que no se tomaron en cuentaen 7 y
la ruta para la produccion de xilitol (calculo hacia adelante).

Recopilacion de informacion respecto al consumo de energia de cada equipo.

10. Determinacion del tiempo de operacion de cada equipo.

11. Célculo de la energia consumida en el proceso.

Seleccién y dimensionamiento de los equipos:

1.

Recopilacion de informacién acerca de los equipos actualmente utilizados para cada

operacion.
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Comparacion del funcionamiento de cada equipo respecto al resultado esperado.
Seleccidn de los equipos a ser utilizados.

Identificacion del caudal que cada equipo debe tratar a partir del balance de masa
realizado en la actividad anterior.

Dimensionamiento de los equipos de acuerdo a metodologias especificas para los
mismos en funcién del caudal a tratar.

«» Equipos de lavado (V-101 y VV-201):

i.  Buscar en catalogos un equipo con la capacidad requerida.

>

Secadores (D-101 y D-301):

R/
S

i. Buscar en catélogos un equipo con la capacidad requerida.

«»» Reduccién de tamafio (CR-101):

i. Buscar en catélogos un equipo con la capacidad requerida.

7/
°

Centrifugas (CT-301 y CT-302):

i. Buscar en catalogos un equipo con la capacidad requerida.

/7
°

Evaporador cristalizador (E-306):

i. Buscar en catalogos un equipo con la capacidad requerida.

L)

°e

Tolva de almacenamiento (TK-101):

i. Determinar la masa que se debe almacenar considerando la entrada de la
corriente 8.
ii. Determinar el volumen (V) a almacenar en funcion de la densidad de la

biomasa.

masa
P

Se considerd que la densidad de la biomasa es de 340 kg/m?, en base a lo

presentado por [53].



Vi.

Vii.

viii.

Xi.

Xii.
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Dimensionar la apertura de salida con una longitud/diametro de entre 6 —
8 veces el tamafio de la particula.

Determinar el angulo de friccion contra la pared de la tolva.

Esta es una propiedad que se obtiene de manera experimental. En este caso
se consideraron los valores reportados por [47] y [48] para distinta
biomasa.

Escoger una geometria para la tolva.

En este caso se opto por utilizar una geometria tipo cufia (wedge) ya que
permite trabajar con angulos mayores que la geometria cénica, y asi
reducir las dimensiones calculadas para el equipo.

Verificar que la apertura permita el caudal de salida necesario.

= A B-g
L 2~(1+cf)~tan([>’)

Establecer una relacion entre la altura total del equipo y su longitud de
lado.

Se escogid una proporcion de 3:1 entre la altura y la longitud de lado.
Realizar un estimado de la longitud de lado.

Calcular el volumen del equipo a partir del estimado en viii.

I2(1-B) l-B

Vp=xb - 2 - tan(p) + 6 - tan(B

)(12+BZ+1-B)

Utilizar Goal Seek para mejorar el estimado de la longitud de lado.
Calcular la altura total del equipo.

H=x-1
Calcular la altura de la seccion inclinada.

B = l—o
17 2 tan(B)



Xiii.

XiV.

XV.

XVi.
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Calcular la altura de la seccion recta.
h, =H—h;
Determinar el grosor de la pared de acuerdo a la Tabla A 1.
Se optd por usar el grosor presentado en la Tabla A 1 ya que el calculado
a partir de los esfuerzos soportados por el tanque fue menor.
Seleccionar un material de construccion.
Se opto por trabajar con acero estructural A516.
Determinar la masa del equipo en funcién de sus dimensiones y densidad

del material.

++ Tanque de almacenamiento (TK-301):

Vi.

Determinar la masa que se debe almacenar considerando la entrada de la
corriente 41.
Determinar el volumen a almacenar en funcion de la densidad de la

solucién.

masa
p

Determinar el volumen del tanque (V) considerando un factor de
seguridad.
Se escogio trabajar con un factor de seguridad del 33%.
Vr=133-V
Establecer una relacion entre la altura y el diametro del tanque (x).
Se tomd una relacion x = 2 para asegurar la estabilidad del tanque.

Calcular el diametro del tanque.

Calcular la altura (H) del tanque.



Vil.

viil.

Xi.

Xii.
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H=D-x
Escoger un material para el tanque.
Se escogio trabajar con acero inoxidable A304 por su mayor resistencia
estructural.
Calcular el espesor del tanque de acuerdo a las normas ASME para tanques
a presion.

o P-R
T S.E—0,6P

Corregir el espesor de pared de acuerdo al didmetro del tanque segun las

recomendaciones de la Tabla A 1 obtenida de [45].

Tabla A 1. Espesor minimo recomendado para tanques.

Diametro [m] | Espesor minimo [mm]
1 5
1-2 7
2-25 9
25-3,0 10
30-35 12

Calcular la masa del tanque.
My :T['RZ'H'tT'pmat

Calcular el espesor de las terminales torisféricas de acuerdo a la norma

ASME.

. _0885-P-L
H™s.FE—0,1P

Corregir el espesor de pared segln las recomendaciones de la Tabla A 1.

xiii. Calcular la masa de las terminales.

MH =2 0,84‘2 'D2 'tH * Pmat
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% Reactores (R-101, R-201, R-202, R-301, R-302 y R-303):

XiV.

Vi.

Vii.

Determinar el volumen a tratar en funcién de la densidad de la solucion.

__masa batch
p

Para la densidad de la cascara de mazorca de cacao seca se tomo los valores
presentados en [53].
Determinar el volumen del reactor (V) considerando un factor de
seguridad del 20%.

Vp=120-V
Establecer una relacion entre la altura y el diametro del tanque (x).
Se tomd una relacion x = 2 para asegurar el mezclado de la alimentacién
y la estabilidad del tanque.
Seguir los pasos v. a x. detallados para el tanque TK-301.

Calcular el espesor de las terminales elipsoidales.

o P-D
H= 9.5 . E—0.2P

Corregir el espesor de pared segun las recomendaciones de la Tabla A 1.

Calcular la masa de las terminales.
My =2-1,084-D? -ty Pmat

Calcular la relacién de aumento de escala (R,;.) considerando que se

busca mantener la transferencia de masa.
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ix. Calcular el diametro del agitador (D,)
D,=03-D
X. Calcular el numero de Reynolds (Ng,) .

:Dé'Nz'P

NRe u

xi. Determinar el nimero de potencia (N,) a partir de las curvas en la Figura
A 1, tomada de [54]. El detalle de las curvas en la Figura se puede

encontrar en la pagina 163 de la fuente.

Figura A 1. Correlaciones de potencia para diversos impulsores
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xii. Calcular la potencia requerida para el agitador (P,)
P,=N,-p-Nj DS
xiii. Dimensionar la chaqueta considerando que el grosor (t.) es el 1% del area
(4).

A=2-m-R*-1.2

t,=0,01-A
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xiv. Calcular la cantidad de calor requerido para la operacién de la chaqueta.
Para el calentamiento del fluido:

_m-cp- AT

theat

Para mantener la temperatura:

Q=U-A-AT
Para el célculo del calor requerido para mantener la temperatura se considero
que el area de transferencia es la superficie del liquido. Se trabajé con un
coeficiente de transferencia de calor de 100 W/m?.°C, que busca considerar
la interaccion fluido — aire.
xv. Calcular el flujo de vapor requerido.

Q

Ws =-—
hrg

«+ Evaporadores (E-202, E-303, E-305):

i. Establecer el punto de ebullicion del Gltimo efecto en funcion de la
concentracion de salida y la presion del dltimo efecto.
La presion del ultimo efecto se establecid en base a ejemplos observados
de la evaporacion de soluciones de azlcar [54].

Ii. Suponer que la cantidad total de agua evaporada se divide equitativamente
para cada efecto. Calcular la produccion de vapor de cada efecto (V;).

iii.Con un balance de masa, determinar el caudal de liquido que sale de cada
efecto (L;).

iv. Calcular la concentracion en cada efecto (X;).

v. Calcular la caida de temperatura en cada efecto.

1/U;
1 1

1
Gt

AT; = AT
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El coeficiente global de transferencia de calor para cada efecto se
establecio como 4000 W/m?°C en base a lo presentado en [54].
vi. Determinar la EPE en cada efecto.
La EPE se calcul6 en base a los datos presentados por [55].
vii. Calcular el punto de ebullicion (T;) y de saturacion de cada efecto (T;).
Parai = 1:
T, = Tg, — ATy
T, se establece en funcidn de las condiciones de trabajo en el efecto 1.
Para i distinto a 1:
T; = T;_y — EPE;_; — AT;
Tsy=Ti—1 —EPE; 4
viii. Obtener la capacidad calorifica del liquido en cada efecto.
ix. Obtener las entalpias de saturacion del liquido (hy;) y el vapor (Hy;) a la
temperatura de saturacion de cada efecto.
X. Calcular la entalpia en cada efecto.

Hi = HS(i+1) + 1,884‘(EPEL)

Donde para i = 1, H;_, se toma como Hg;.
xi. Resolver el balance de energia.
Feed - cpp - Tp + Ws - Ay = Licp Ty + V1H;
Li-cpi - Ty + Vi Asiivr) = LivaCPivaTivs + VigaHiga
Para resolver el balance, se defini¢ los siguientes términos:
a=cpiT1 — Az — H;
b =cp,T, — 133 — Hs

¢ = L3(cp3T3 — H3)
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d = cp,T, — H,

xii. Verificar que los valores para V; obtenidos en xi. no difieran en gran
medida de los planteados en ii. Si estos difieren, repetir los pasos iii. — xii.
con los valores de V; obtenidos en xi. hasta que la diferencia entre ambas
estimaciones sea despreciable.

xiii. Calcular el calor transferido en cada efecto.

Q1 =Ws- 25
Qi =Vie1- Ay
xiv. Calcular el area de transferencia de calor de cada efecto.

Q;
U,AT,

Aiz

xv. Verificar que las areas de cada efecto no difieran en gran medida (<10%)
del area promedio. Si estas difieren, seguir los pasos a continuacion xvi. —
XVili,

xvi. Reemplazar los valores L; en iii. con los valores calculados en el balance
de energia (xi.), y repetir el paso iv.

xvii. Calcular la nueva caida de temperatura en cada efecto.

. ATy - A
AT = — "1

i
Apromedio

xviii. Repetir los pasos vi. — xv.
xix. Calcular la economia de vapor.

£ (0 d _ 2V
conomia de vapor = Ws

« Tanques de adsorcion (TA-201, TA-301, TA-302, TA-303):

i. Encontrar la isoterma de adsorcion para el adsorbente y adsorbato

considerados en el equipo.
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Como adsorbato se consideré a la especie que, en términos masicos, es la
mas adsorbida en el proceso. Asi, para TA-301 y TA-302 el adsorbato fue
el fenol; para TA-201 el manitol; y para TA-303 la xilosa.

ii. Determinar la concentracion de adsorbato en el fluido a la alimentacion
(Cr) a partir del balance de masa.

iii. Determinar la concentracién de adsorbato en el fluido en equilibrio (C,)
como la cantidad de adsorbato en el fluido a la salida de la operacion (a
partir del balance de masa).

iv. Determinar la concentracion de adsorbato en el adsorbente en equilibrio
(g.) a partir de la isoterma.

v. Calcular la masa de adsorbente requerida a partir de un balance de masa.

my — Vad : Ce

M, =
4 Qe

vi. Calcular el volumen de adsorbente en funcién de su densidad.

masa
p

Se trabajo con una densidad de 34,4 kg/m? para el carbdn activado, y 760
kg/m? para las resinas de intercambio iénico [56], [57].

vii. Calcular el volumen de operacion como la suma del volumen de fluido
y volumen del adsorbente.

viii. Seguir los pasos ii. — xv. descritos para los reactores.

Adicionalmente, se muestra, de manera resumida, las consideraciones de calculo
empleadas para los equipos auxiliares. Los resultados de estas se utilizan para la

estimacion del consumo de energia.
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«» Intercambiadores de calor (E-201, E-301, E-302, E-304):

I. Calcular el calor transferido.
Q=m-cp-AT
El caudal masico se establecié en funcion de la masa a tratar por batch y
el tiempo de llenado de los equipos a los que preceden los
intercambiadores de calor.
La capacidad calorifica se considerd por separado para cada componente
en la corriente.

ii. Calcular el requerimiento de vapor.

Q

Ws =—
hfg

iii. Calcular el requerimiento de agua de enfriamiento.

Masa de agua = ————
Hout - Hin

iv. Calcular el area de transferencia de calor.

Q

A= 5T IMTD

o,

«» Compresores (C-201 y C-301):

i. Calcular el trabajo de compresion considerando una eficiencia del 80%.

W= fPZhRgTdP 1
U, P 0,80

«» Bombas:

I. Calcular el trabajo de bombeo considerando una eficiencia del 70%.
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e Ubicacion de los equipos en la planta en funcién de la relacién entre operaciones:

1.

Determinacion de las posibles relaciones entre operaciones (deseable, sin importancia,
indeseable, etc.).

Elaboracion de una tabla de doble eje entrada diagonal permita identificar la relacion
entre cada una de las operaciones.

Ubicacion de las operaciones en funcion de los resultados de 2.

Revision del resultado de 3 para asegurar que no existan disposiciones contradictorias

az2.

8.2.3. Objetivo especifico 3

e Estimacion del capital de inversion fijo, capital de trabajo y costos de produccion:

1.

3.

Recopilacion de informacion respecto al costo de los equipos a partir de distribuidores,
catalogo, o costos de material.

El costo de algunos equipos se calcula en base a la tabla de costos para la compra de
equipos (Tabla 6.6) presentada en [45].

Correccidn del costo de los equipos en funcién del afio y lugar de la cotizacion.

Para equipos cotizados en China, se tiene un factor de 1,9 en relacion a Ecuador;
mientras que el precio de equipos cotizados en USA (Gulf Coast) tiene un factor de 1,14
[45].

Identificacion del tipo de procesamiento y calculo de costos ISBL con factores de Lang.
CisprL = FLang - (ZCe)

Tabla A 2. Valores del factor de Lang.

Tipo de procesamiento | Factor de instalacion (Fp4pg)
Sélidos 3
Fluidos 5
Sélidos y fluidos 4
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4. ldentificacion del factor asociado a cada equipo y célculo de los costos ISBL con

factores de Hand.

Cisp = 2 (FHand ) Ce)

Tabla A 3. Valores del factor de Hand

Tipo de equipo Factor de instalacion (Fyana)

Compresores 2,5
Columnas de destilacion 4
Calentadores a fuego 2

Intercambiador de calor 3,5
Instrumentos 4

Equipo miscelaneo 2,5
Tanques a presion 4
Bombas 4

5. Identificacion del valor de cada factor detallado en funcion del tipo de proceso e

industria, y calculo de costos ISBL con el método de factores detallados.

Cispr = Z Cocs[(L+ fo)fom + for + far + fi + fo + f5 + fi

Tabla A 4. Valores de los factores detallados de instalacion.

Factor Detalle Fluidos | Fluidos & sélidos | Solidos
fo Tuberias 0,8 0,6 0,2
for Ereccion del equipo 0,3 0,5 0,6
fe Eléctrico 0,2 0,2 0,15
fi Instrumentacion y control 0,3 0,3 0,2
fe Civil 0,3 0,3 0,2
fs Estructuras y edificios 0,2 0,2 0,1
fi Pintura y revestimiento 0,1 0,1 0,05
fm Material En funcion del material

6. Calculo de los costos OSBL como 40% de ISBL.

7. Calculo de costos de ingenieria, disefio y construccion (D&E) como 8% de ISBL

8. Calculo de imprevistos como 10%( ISBL+ OSBL)

9. Calculo de capital fijo de inversion (CF) como la suma de los costos ISBL, OSBL, D&E

e imprevistos, para cada metodo.



10.

11.

12.

13.

14.

15.

16.

17.

18.
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Comparacion del valor CF obtenido con cada método y determinacién del intervalo a
utilizar en funcién de su interseccion.

Recopilacion de informacién respecto al costo de materias primas y reactivos
consumibles.

Recopilacion de informacidon respecto al costo de servicios basicos, asi como
tratamiento de efluentes y almacenamiento.

Caélculo de costos variables (para un afio) en funcidon de la informacion de 11y 12, junto
con los caudales y niveles de consumo establecidos en los balances de masa y energia.
Determinacion del personal requerido en funcidon del tamafio aproximado de la planta.

Célculo de la remuneracion al personal en base al salario promedio para la posicion y
los beneficios establecidos por la ley.

Célculo de demaés costos fijos en base a factores de la industria.

Célculo del costo de produccion como la suma de 13, 15y 16.

Célculo del capital de trabajo en base a los costos planteados a continuacion.

Tabla A 5. Parametros de estimacion del capital de trabajo.

Materia prima Consumida en 2 semanas
Carbodn activado En funcion de requerimiento para adsorcion.
Resina de intercambio i6nico Costo cotizado con proveedores.
Bar. populi 1 vial
Productos y subproductos Costo de produccion de 2 semanas
Efectivo Costo de produccion de 1 semana
Créditos Materia prima de 1 mes
Repuestos 1% de ISBL + OSBL

Estimacion de los ingresos esperados por ventas y la rentabilidad bruta del proceso:

1.

2.

Recopilacion de informacion sobre el precio actual de venta de los productos.
Establecimiento un precio de venta (por unidad de masa) para el producto en funcion de

la informacion de 1.
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3. Calculo de los ingresos en base al precio de los productos establecido en 2 y el caudal
de produccion obtenido en el balance de masa.
Ingreso = Precio - Caudal de produccion
4. Calculo del beneficio bruto de la planta.
Beneficio bruto = Ingresos — Costo produccion
5. Calculo del beneficio neto de la planta.
Beneficio neto = Beneficio bruto — Impuestos
e Obtencion y analisis de indicadores financieros (VAN, TIR, ROI)
1. Construccion del flujo de caja a 15 afios, considerando los costos de la actividad 1y los
ingresos de la actividad 2. El flujo de caja se construye de acuerdo al esquema a

continuacion, considerando una depreciacion lineal de los equipos.

Tabla A 6. Esquema de inversion del proyecto.

Afio Costo Revenue Explicacién
1 30% capital fijo 0 Disefio e ingenieria
2 50% capital fijo 0 Procurement y construccion
3 20% capital fijo | 30% valor de disefio Construccion
Capital de trabajo Produccion inicial
FCOP
30%VCOP
4 FCOP 60% valor de disefio | Puesta en punto de la planta
60% VCOP
5 FCOP + VCOP 100% valor de Produccion total
disefio

2. Recopilacion informacion respecto a la tasa de interés/descuento actual del mercado.
Se emple6 una tasa del 8,53%, equivalente a la tasa de interés anual para inversiones
publicas [58].

3. Caélculo del VAN.

4. Célculo del TIR con la funcién incluida en Excel.
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Célculo del ROI

Beneficio anual neto

ROI = —
Inversién total

Calculo del tiempo para recuperar la inversion.

PRI Iai _ Inversion
[anos] = Utilidad ler afio

. Andlisis de los indicadores financieros respecto a los siguientes estandares de

rentabilidad.

VAN >0
TIR > COK
ROI>1
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8.3. Anexo C — Datos adicionales a las bases del disefio

8.3.1. Propiedades de los productos.
La Tabla A 7 y Tabla A 8 muestran propiedades de los productos escogidos. Para el
desarrollo del proyecto se toma particular interés en asegurar la composicion mostrada para los

mismos.

Tabla A 7. Propiedades del sorbitol 70% w/w [59].

Apariencia Incolora e inodora
pH 50-7,0
Densidad a 20°C 1,290 g/cm?®

% Materia seca 69,5 - 70,5

% Sorbitol/Materia seca 73,5-83,5

% Azucares reductores 0,2

Tabla A 8. Propiedades del xilitol cristalino [60].

Punto de fusion 93°C —94,5°C
Punto de ebullicion 216°C
Solubilidad a 25°C 1,68 g/mL
pH a 100 g/L y 25°C 55-7,0
Densidad 1,50 g/L

8.3.2. Limites de emisiones.

La Tabla A 9 muestra los niveles maximos de emisiones a cuerpos de agua permitidos
por el Ministerio del Ambiente [29]. De aqui se observa que las descargas al alcantarillado
presentan los limites mas altos de descargas. Si bien el proceso fue disefiado para minimizar los
contaminantes liberados, se considera la descarga a alcantarillado a fin de evitar problemas por
el tratamiento de efluentes. El costo del servicio de alcantarillado ya esta considerado como una

tarifa fija en el costo de agua como materia prima.



Tabla A 9. Emisiones maximas permitidas en cuerpos de agua.
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Descargas al

Descargas a

Descargas a cuerpos

Parametro servicio de cuerpos de agua .
. de agua marina
alcantarillado dulce
Cloruros - 1000 mg/L -
Compuestos 0,2 mg/L 0,2 mg/L 0,2 mg/L
fendlicos

DQO 500 mg/L 200 mg/L 400 mg/L

DBO 5 dias 250 mg/L 100 mg/L 200 mg/L
Ni 2,0 mg/L 2,0 mg/L -

SST 220 mg/L 130 mg/L 250 mg/L
Sulfatos 400 mg/L 1000 mg/L -
Sulfuros 1,0 mg/L 0,5 mg/L 0,5 mg/L
SAAM 2,0 mg/L 0,5 mg/L 0,5 mg/L

pH 6-9 6-9 6-9
Temperatura <40°C Natural £ 3°C < 35°C
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8.4. Anexo D — Seleccidn de la tecnologia para la obtencion simultanea de sorbitol

y xilitol

8.4.1. Seleccidn de las tecnologias de pretratamiento, ruta de obtencion y purificacion del

producto.

A continuacion, se presenta el cuadro comparativo construido para la selecciéon de

tecnologias de pretratamiento. En este, se califica cada aspecto en una escala de 1 — 5, siendo 5

lo més deseable.

Tabla A 10. Cuadro comparativo de las alternativas disponibles para el pretratamiento de
biomasa lignocelulosica.

Impacto

Escala

Pretratamiento | Costo | Energia Ambiental | industrial Operacién | Inhibicion | Total
Alcalino (NaOH) 4 4 3,5 4 3 4 22,5
Acido fuerte 4 3 2 4 2 2 17
Liquidos iénicos 1 5 4,5 3 3,5 4 21
Organosolv 1 3,5 4 3,5 3,5 4,5 20
Explosion de 3 3 45 5 3 4 225
vapor
Explosion de
fibra de 2,5 3 3 3.5 2,5 5 16
amoniaco
Autohidrolisis 4 3 5 4,5 4 4 24,5
Explosion
i 4 3,5 5 4,5 3,5 4 24,5

La Tabla A 11 muestra el cuadro comparativo construido para la seleccion de la ruta de

obtencion de sorbitol y xilitol. En este, se califica cada aspecto en una escala de 1 — 5, siendo 5

lo més deseable.
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Tabla A 11. Cuadro comparativo de las rutas de obtencién disponibles para sorbitol y xilitol.

Quimico | Bio | Quimico Bio
Xilitol | xilitol | sorbitol | sorbitol

NUmero de pasos 4,5 3 4,5 2
Tiempo 4 2 4 2
Costo 2 4 2 4

Conversion 5 4 5 4,5

Yield 3 2 4,5 3,5
Separacién 3 2 4 3
Purificacion (pre) 1 3,5 2,5 4

Environment 3 3 3 4,5
Complejidad 4 2 4 1

Total 29,5 25,5 33,5 28,5

Finalmente, se presenta la tabla resumen construida para la seleccion de las tecnologias
de purificacion de sorbitol y xilitol. En este se presentan los inhibidores que pueden ser

eliminados con cada estrategia.

Tabla A 12. Tabla resumen de las tecnologias de purificacion [40].

Evaporacion Para volatiles: &cido acético (60-70%), furfural
(98%), vanilina (29%)

Destilacién/ steam stripping Orgénicos: 58.79% acido formico y 80% acido
acético, furfural

Extraccion con solvente 65% fenoles, furanos, &cidos alifaticos

Membranas y tamiz molecular | Acido acético

Nanofiltracion para furfural

Tamiz como adsorbente: acético (40%), furfural
(82%), xilosa (10%)

Overliming Con Ca(OH). reduce volatiles: furfural, HMF,
fendlicos
Pérdida de 10% azUcar

Carbon activado Sin pérdida de azucar. Dificil regenerar.

Fendlicos, furfural, HMF

Resinas de intercambio i6nico Resinas de intercambio anidnico para acidos
levulinico, acético y férmico, furfural (82%), 5-
HMF (66%), fenolicos (62%), metales Separar
azucares

8.4.2. Diagramas del proceso

A continuacion, se presenta el diagrama de bloque del proceso.
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8.5. Anexo E — Calculos de disefio

8.5.1. Consideraciones realizadas durante el balance de masa

Para la consecucion del balance de masa se realizaron una serie de suposiciones que
estan basadas ya sea en fendmenos recurrentes observados en la operacion, o en resultados
especificos de condiciones experimentales aplicadas al proceso. Las consideraciones mas

importantes se presentan a continuacion:
Materia prima

e Se considera que la c&scara de mazorca de cacao tiene un 85% de humedad.
Lavado:

e Elimina completamente los contaminantes superficiales de la alimentacion.
Autohidrolisis

e Los sélidos son un 10% de la alimentacion.
e Se pierde el 10% de la celulosa y la lignina en la fraccion liquida [36].

e EI95% de la hemicelulosa se solubiliza; y se recupera el 75% debido la degradacion de
la misma [36], [61].

e Los acidos generados se tratan como acido acético.

Tratamiento alcalino:

e Se pierde un 9% de la celulosa y 35% de la hemicelulosa en la fraccion liquida [44].
e EI 65% de la lignina se solubiliza [36].

e Seconsume el 79% del NaOH [44].
Hidrogrenacion catalitica de celulosa:

e Se trabaja con una razon de sustrato — catalizador de 6,5 w/w [37].
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e Se considera un exceso de hidrogeno hasta alcanzar las 11 atm requeridas en el proceso.
e Se trabaja con una concentracion de solidos del 10%, en funcidén de condiciones

comunes de tratamiento para la biomasa.
Hidrolisis &cida:
e Larazon de arabinosa — &cidos — xilosa en la hemicelulosa es de 1:2:8 [61].
e Se recupera entre el 70% - 95% de hemicelulosa [61].

e Se considera que el 98% de oligosacaridos de hidrolizan hacia xilosa.

e Los acidos generados se tratan como acido acético.
Neutralizacion:

e Sealcanza un pH de 5, al cual precipitan pectinas y proteinas.

e El acido sulfurico se consume completamente, antes que el acido acético.
Hidrogenacion biolégica de xilosa [39]:

e Laconcentracién de xilosa a la entrada es cercana a 20 g/L.
e Se produce Unicamente xilitol.
e Se consume el 82% de la xilosa, toda la glucosa y el 9% de la arabinosa.

e Se considera un exceso de hidrogeno hasta alcanzar las 2,4 atm.
Cristalizacion:

e Se emplea un nacleo de xilitol con concentracion al 1% [62].
e El rendimiento de la cristalizacion es del 60,2% [62].
e Solo se cristalizan azucares; principalmente xilitol y en menor medida arabinosa y

xilosa.
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Adsorcidn con resinas de intercambio idnico [40], [63]:

e Elimina el 60% de los fenoles.
e Elimina el 65% del 4cido acético.
e Elimina el 48,35% del furfural.

e Elimina el 16,645% de la glucosa; y el 56,86% de la arabinosa.

e Enlapurificacién de sorbitol, se retiene la mayoria de azlcares, por su tamarfio, excepto

el eritritol [41].

Adsorcion con carbon activado [40], [63]:

e Elimina el 78% de los fenoles.
e Elimina el 65% del acido acético.
e Elimina el 55% del furfural.

e Elimina el 5% de la xilosa y glucosa; y el 10% de la arabinosa.

Evaporacién:

e En la purificacion de sorbitol, se evapora el propilenglicol y etilenglicol.
e Se evapora el 66% del &cido acético [40].

e Se evapora el 98% del furfural [40].

8.5.2. Balance de masa

A continuacion, se presenta el balance de masa detallado del proceso.



Tabla A 13. Balance de masa del proceso, por seccion.

94

SECCION 1
Corriente 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
kg/h kg/h kg/h kg/h kg/h kg/h kg/h kg/h kg/ext. kg/ext. kg/ext.
Total 4667,40 | 93348,10 | 98015,50 | 93348,10 | 4667,40 | 4667,40 | 3967,29 700,11 1720,94 | 15488,48 | 17209,43
Mazorca himeda | 4667,40 - 4667,40 - 4667,40 | 4667,40 - - - - -
Agua - 03348,10 | 93348,10 | 93348,10 - - 3967,29 - - 15488,48 | 15488,48
Mazorca seca - - - - - - - 700,11 1720,94 - -
Celulosa - - - - - - - - - - 430,24
Hemicelulosa - - - - - - - - - - 151,44
Lignina - - - - - - - - - - 636,75
Furfural - - - - - - - - - - 5,68
Acido acético - - - - - - - - - - 25,81
Otros* - - - - - - - - - - 471,02
SECCION 2
Corriente 12 13 14 15 16 17 18 19 20
kg/ext. kg/ext. kg/ext kg/ext. kg/ext. kgl/ext. kg/ext. kg/ext. kg/ext.
Total 6887,21 10950,67 68,87 17906,75 | 13607,67 | 4299,09 | 14330,29 | 18629,38 | 14330,29
Agua 5739,34 10950,67 - 16714,52 | 13131,95 | 3582,57 | 14330,29 | 17912,86 | 14330,29
Celulosa 387,21 - - 387,21 34,85 352,36 - 352,36 -
Hemicelulosa 9,47 - - 7,74 1,59 6,15 - 6,15 -
Lignina 604,91 - - 524,94 313,22 211,72 - 211,72 -
Furfural - - - - - - - - -
Acido acético - - - - - - - - -
Otros** 146,28 - - 146,28 - 146,28 - 146,28 -
NaOH - - 68,87 14,46 14,46 - - - -
CH3COONa - - - 111,59 111,59 - - - -
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Corriente 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30
kg/ext. kg/ext. kg/ext. kg/ext. kg/ext. kg/ext. kg/ext. kg/ext. kg/ext. kg/ext.
Total 4299,09 6,12 6165,79 54,21 10525,21 | 2501,11 8024,10 | 7848,86 | 7606,78 242,09
Agua 3582,57 - 6165,79 - 9715,13 | 2039,22 767590 | 767590 | 7603,28 72,63
Celulosa 352,36 - - - 43,69 43,69 - - - -
Hemicelulosa 6,15 - - - 6,15 6,15 - - - -
Lignina 211,72 - - - 211,72 211,72 - - - -
Sorbitol - - - - 180,16 - 180,16 163,95 - 163,95
Otros** 146,28 - - - 307,66 146,28 161,38 9,01 3,50 5,51
Catalizador - - - 54,21 54,04 54,04 - - - -
Niguel - - - - 0,17 - 0,17 - - -
Hidrdégeno - 6,12 - - 2,16 - 2,16 - - -
Oxigeno - - - - 4,32 - 4,32 - - -
SECCION 3
Corriente 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40
kg/ext. kg/ext. kg/ext. kg/ext. kg/ext. kg/ext. kg/ext. kg/ext. kg/ext. kg/ext.
Total 10322,21 160,45 10482,66 145,71 10628,38 489,46 10138,92 | 10053,17 | 10024,29 5311,96
Agua 9749,14 - 9730,27 - 9801,13 - 9801,13 | 9801,13 | 9801,13 5309,51
Celulosa* 43,02 - 0,86 - 0,86 - 0,86 0,86 0,86 -
Hemicelulosa* 141,98 - 2,84 - 2,84 - 2,84 2,84 2,84 -
Lignina** 31,84 - 31,84 - 31,84 - 31,84 7,00 2,80 -
Acido acético 25,81 - 39,73 - 5,87E-03 - 5,87E-03 | 2,06E-03 | 7,23E-04 | 4,77E-04
Furfural 5,68 - 10,74 - 10,74 - 10,74 4,83 2,50 2,45
Otros*** 324,74 - 324,74 - 324,74 266,75 58,00 12,76 5,10 -
Xilosa - - 120,17 - 120,17 - 120,17 114,16 114,16 -
Arabinosa - - 14,23 - 14,23 - 14,23 12,81 5,52 -
Glucosa - - 46,80 - 46,80 - 46,80 44,46 37,06 -
Acido sulfarico - 160,45 160,45 - - - - - - -
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Hidréxido de calcio - - - 145,71 - - - - - -
Sulfato de calcio - - - - 222,71 222,71 - - - -
Acetato de calcio - - - - 52,31 - 52,31 52,31 52,31 -

Corriente 41 42 43 44 45 46 47 48 49 50
kg/ext. kg/ext. kg/ext kg/ext. kg/ext. kg/ext kg/ext. kg/ext. kg/ext. kg/ext.
Total 4712,33 23004,75 7,23 460,10 22957,87 384,36 22573,51 | 22398,80 | 21676,61 722,18
Agua 4491,62 21927,27 - - 21927,27 - 21927,27 | 21927,27 | 21676,49 250,78
Celulosa* 0,86 4,20 - - 4,20 - 4,20 - - -
Hemicelulosa* 2,84 13,86 - - 13,86 - 13,86 - - -
Acido acético 2,46E-04 1,20E-03 - - 1,20E-03 - 1,20E-03 | 4,21E-04 | 2,78E-04 | 1,43E-04
Furfural 0,05 0,24 - - 0,24 - 0,24 0,13 0,12 2,52E-03
Otros*** 7,91 38,59 - - 38,59 - 38,59 15,44 - 15,44
Xilosa 114,16 557,29 - - 100,31 - 100,31 10,03 - 10,03
Arabinosa 5,52 26,97 - - 24,66 - 24,66 2,47 - 2,47
Glucosa 37,06 180,94 - - 0,00 - - - - -
Xilitol - - - - 208,98 - 208,98 188,09 - 188,09
Hidrdégeno - - 7,23 - 1,15 1,15 - - - -
Componentes medio de . i . 460,10 | 34507 | 345,07 . . . .
cultivo
Levadura - - - - 38,15 38,15 - - - -
Acetato de calcio 52,31 255,38 - - 255,38 - 255,38 255,38 - 255,38
Corriente 51 52 53 54 55
kg/ext. kg/ext. kg/ext. kg/ext. kg/ext.
Total 2,51 573,96 150,73 15,07 135,15
Agua - 235,71 15,07 15,07 -
Xilitol 2,51 57,18 133,42 - 130,91
Xilosa - 8,53 1,50 - 1,50
Arabinosa - 1,73 0,74 - 0,74
Acido acético - 0,00 - - -




Furfural - 0,00 - - -
Otros*** - 15,44 - - R
Acetato de calcio - 255,38 - - -
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*Qtros componentes del cacao, segun se detalla en la Tabla 1. Alto contenido de fenoles y compuestos alifaticos como producto de la rotura de enlaces durante

la autohidrolisis.

**Fraccion de cenizas de la cascara de mazorca de cacao y otros productos de la reaccion catalitica (manitol, sorbitan, cellobitol, hexanetetrol, eritritol,

propilengligcol, etilenglicol, glucosa).
***Proteina, grasa, fenoles, pectina y compuestos alifaticos correspondientes a los restantes componentes del cacao.
*A manera de oligosacaridos disueltos.

**A manera de compuestos fenolicos.
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8.5.3. Seleccién y dimensionamiento de los equipos.

Para el detalle de los equipos que fueron seleccionados directamente de catalogo
referirse a la seccion “8.6.1. Estimacion de costos de los equipos”. Aqui se presentan
unicamente los criterios utilizados para la seleccion de equipos, asi como los céalculos detallados

de su dimensionamiento.
Secadores

Se considerd qué tipo de secador es apto para la aplicacion requerida en funcién de los
criterios mostrados en la Tabla A 14Tabla A 14. Criterios de seleccion para los equipos de

secado.. Adicionalmente, se presentan datos importantes tomados de [45], [46]

Tabla A 14. Criterios de seleccion para los equipos de secado.

D-301 D-101
. 3| S . 3| S
» c| © 8 T Q H | © ° © O
82 8|5 |EE 525 |5 Ef
S 3 @ |5 o @ S I & | G o o
w © w ©
Vaccum tray X X Vaccum tray
. Convection
Agitated batch X X veet X
tray
Convection X X Ba‘Fch thrgugh X
tray circulation
Batch through Fluid bed X | x| x| x
circulation
Fluid bed X Indirect rotary X X
Indirect rotary X X Pneumatic X X
Pneumatic X Direct rotary X | X X
. Convection
Direct rotar X X
y band
Cont. Tray X Cont. Tray
Cont. Through Cont. Through
circulation circulation

- Secadores de bandeja Batch son buenos para pequefias cantidades de solidos y productos

de gran valor. Requieren mucho trabajo, pero tienen alto nivel de control.
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- Secadores de banda son para s6lidos que se pueden tener en superficies planas. Altas
tasas de secado con gran calidad. Alta eficiencia térmica, pero gran inversion y
mantenimiento.

- Rotatorios: Para materiales granulares y altos caudales. Alta eficiencia térmica y baja
inversion, pero tiempo de residencia no uniforme.

- Lecho fluidizado: Altas tasas de secado; para materiales entre 1 —3 mm. Secado rapido
y uniforme, con tiempos bajos; pero alto consumo de energia.

- Neuméticos: Bajos tiempos de contacto. Para materiales demasiado finos para lecho

fluidizado. Baja eficiencia térmica.

Tanques de almacenamiento

Los tanques de almacenamiento se dimensionan como se indic6 en 8.2. Anexo B —
Metodologia. En ambos casos se considerd que los equipos son de acero, para asegurar su
resistencia estructural. Para TK-101, se comparé el dimensionamiento de una tolva conica, una
tolva de cufia y un silo. Se vio que, debido a que el angulo de la tolva es bajo, las dimensiones
requeridas son considerablemente altas. Dado que una tolva de cufia permite trabajar con un
angulo mayor, se selecciond esta geometria. Adicionalmente, se vio que sus dimensiones son
equivalentes a las de un silo, por lo que se la considera la mejor geometria para la dosificacion

de materia prima al proceso. Considerando el volumen requerido, se utilizaran dos tolvas.

Por otra parte, TK-301 se dimensiond como un tanque a presion. Para las terminales
TK-301 se utilizé una geometria torisférica puesto que esta es la mas comdn para recipientes

con presiones inferiores a 15 bar [45].

Los célculos realizados se presentan a continuacion.



Tabla A 15. Dimensionamiento de TK-101.

Tipo wedge
. 56 | mm
Lado salida (B)
0,056 | m
Area salida 0,003 | m?
Angulo tolva (B) 22 | °
Densidad 340 | kg/m?®
- 0,879 | ka/s
Caudal mésico 3164945 | kgh
Tiempo de llenado 0,544 | h
1280,381 | ton
Almacenar 3765.827 | m?
Factor seguridad 1,025
Volumen total 3859,973 | m®
Lado estimado (l) 9,599 | m
H+/D 3

Volumen estimado 1929.986 | m®

Goal seek 0,000

Lado salida (B) 0,056 | m
Lado () 9,599 | m
Altura tolva (h1) 11,810 | m
Altura (h) 16,987 | m
Altura total 28,797 | m
Material A304

Masa 138201,47 | kg

Tabla A 16. Dimensionamiento de TK-301.

TK-301
Masa 34142,993 kg
Densidad 997,13 kg/m?®
Volumen 34,241 m3
Presion 15 psi 0,103 | N/mm?
Temperatura 25 °C
Volumen tanque 45 5409 m3
H/D 2
D 9,165 ft 2,793 m
H 18,330 ft 5,587 m
R 54,990 in 1,397 m
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S 20015,244 psi 138 MPa
E 0,7
tr 0,031 in 0,790 mm
Densidad A304 7300 kg/m® | 7300 | kg/m?
Volumen 0,441 m?
Mt 3221,305 | kg
tH 0,115 in 2,912 mm
Superficie heads 141,449 ft2 | 13,141 m?
M 863,364 kg
Masa total 4084,669 kg

Tanques de adsorcion y reactores

En primer lugar, se presenta el calculo de la masa de adsorbente requerida en cada
tanque de adsorcion. Para esto, se considero la adsorcién de manitol en TA-201, de fenol en
TA-301y TA-302, y de xilosa en TA-303. Las isotermas utilizadas en TA-301 y TA-302 son
isotermas de Langmuir, mientras que las isotermas de TA-201 y TA-303 se presentan como
isotermas de un solo componente en funcion de coeficientes de distribucion [64]-[66]. Las

constantes relevantes para cada isoterma se presentan en la Tabla A 17.

Tabla A 17. Constantes de las isotermas de adsorcion.

Isotermas de Langmuir

TA-301 TA-302

Constante de Langmuir (k) 0,0298 | L/mg | 0,0417 | m%g

Capacidad de adsorcion (gm) 246,31 | mg/g 71 | g/kg
Isotermas de un solo componente

TA-201 TA-303

Coeficiente de distribucion (K) | 1,422 | L/kg | 1,140 | Likg

Con esto, el calculo de la cantidad de adsorbente requerido se llevé a cabo como se

presenta en 8.2. Anexo B — Metodologia.



Tabla A 18. Calculo de la masa de adsorbente requerida.

TA-201
Cr 20,4663 | kg/m®
S 7,8853 m3
ma 161,3840 kg
Ce 1,1458 | kg/m®
S 7,8624 m3
Qe 0,0016 ka/kg
Masa adsorbente | 96995,8074 | kg
Densidad adsorbente 760 kg/m?®
Volumen adsorbente | 127,6261 m3
Volumen total 127,6261 m3
TA-301
Cr 8,9138 | kg/m®
S 10,0780 m3
ma 89,8332 kg
Ce 1,9641 kg/m?®
S 10,0623 m3
Qe 0,2422 ka/kg
Masa adsorbente 289,3389 kg
Densidad adsorbente 34,4 kg/m?3
VVolumen adsorbente 8,4110 m3
Volumen total 18,4931 m3
TA-302
Cr 1,9641 kg/m?®
S 10,0623 m3
ma 19,7633 kg
Ce 0,7870 kg/m?®
S 10,0452 m3
Qe 0,0689 kg/kg
Masa adsorbente 172,1031 kg
Densidad adsorbente 760 kg/m®
Volumen adsorbente 0,2265 m3
Volumen total 10,2796 m3
TA-303
Cr 20,4663 | kg/m®
S 7,8853 m3
ma 161,3840 kg
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Ce 1,1458 kg/m®
S 7,8624 m3
Qe 2,533E-05 | kg/kg
Masa adsorbente | 6015584,18 | kg
Densidad adsorbente 760 kg/m?®
VVolumen adsorbente | 7915,2423 m3
Volumen total 79152423 | m®
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A partir de esto, los reactores y tanques de adsorcion se trataron como tanques a presion.

Es necesario mencionar que, debido a su alto volumen, se tendré cuatro tanques TA-201; y dos

tanques TA-303. Para los reactores y tanques de adsorcion se utiliza una terminal elipsoidal,

pues esta resulta mas econdmica a grandes presiones [45]. Si bien solo R-101 tiene una presion

mayor a 15 bar, este modelo se sigue prefiriendo para todos los reactores tanto por seguridad

como por economia. La mayor estabilidad de la estructura permite reducir el espesor de pared

requerido, y asi, la cantidad de material necesario para la construccion del reactor.

Adicionalmente, al no tener angulos fuertes, esta geometria reduce los puntos muertos y

favorece un mejor mezclado.

Tabla A 19. Dimensionamiento de los reactores y tanques de adsorcion.

Masa [Kg] Densidad | Volumen Volumen H/D Diametro Altura

[kg/m?] [m3] Reactor [m®] [m] [m]

R-101 17209,43 835,63 20,59 24,71 2 2,51 5,01
R-201 17906,75 899,85 19,90 23,88 2 2,48 4,95
R-202 10519,09 894,50 11,76 14,11 2 2,08 4,16
R-301 10482,66 997,13 10,51 12,62 2 2,00 4,01
R-302 10628,38 997,13 10,66 12,79 2 2,01 4,02
R-303 23464,85 997,13 23,53 35,30 2 2,82 5,64
TA-201 - 760,06 31,91 35,10 15 3,10 4,65
TA-301 - 559,26 18,49 20,34 15 2,58 3,88
TA-302 - 991,91 10,28 11,31 15 2,13 3,19
TA-303 - 841,83 32,55 35,80 15 3,12 4,68




Tabla A 20. Especificaciones y dimensionamiento de los accesorios de los reactores y tanques de adsorcion.
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Diametro | Velocidad | Volumen Velocidad | ,. . Potencia | Area | Grosor
Equipo | agitador | referencia | referencia R agitador Viscosidad NRe Np agitador | chaqueta |chaqueta
(] | frpm] | [ rpm | 7% Wl | | ]
R-101 0,75 150 0,0006 34,535 14,144 1,59E-04 | 7,02E+05 0,21 2,341 11,84 0,12
R-201 0,74 150 0,0002 49,242 11,165 2,16E-04 | 4,28E+05 0,21 1,483 11,57 0,12
R-202 0,62 600 0,0001 52,063 43,033 1,71E-05 | 1,46E+Q7 0,21 9,116 8,15 0,08
R-301 0,60 630 0,001 23,279 77,273 2,55E-04 | 1,82E+06 0,3 38,833 7,56 0,08
R-302 0,60 630 0,001 23,387 77,037 8,77E-04 | 5,32E+05 0,21 27,646 7,63 0,08
R-303 0,85 400 0,00035 | 46,548 30,912 9,66E-04 | 3,81E+05 | 2,15 | 247,446 15,01 0,15
TA-201 0,93 200 1,500E-05 | 132,758 7,685 8,37E-04 | 1,01E+05 | 0,215 1,865 - -
TA-301 0,78 150 8,145E-05 | 62,974 9,477 8,37E-04 | 6,34E+04 | 0,215 0,841 12,59 0,13
TA-302 0,64 200 2,033E-05 | 82,240 10,576 8,37E-04 | 8,49E+04 | 0,215 0,698 - -
TA-303 0,94 200 1,500E-05 | 133,641 7,651 8,37E-04 | 1,12E+05 | 0,215 2,117 - -
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Finalmente, se calculé el grosor y la masa del equipo, como se muestra en la Tabla A
21. Si bien el grosor mostrado es el obtenido el calculo, para la estimacidn de la masa del equipo
se utilizé el grosor recomendado en la Tabla A 1. Se considera que estos equipos son de acero
inoxidable, al ser el material més utilizado en la industria, y recomendado para las condiciones
de operacion. Para equipos gque requieren una mayor resistencia a la corrosién se escogié como

material el acero A316, que muestra mayor resistencia que A304.

Tabla A 21. Determinacion del espesor de la pared de los reactores y tanques de

almacenamiento.

R-101

Volumen 24,71 m?
Presion 171 psi 1,179 | N/mm? |
Temperatura 187 °C
H/D 2
D 8,221 ft 2,506 m
H 16,442 ft 5,012 m
R 49,326 in 1,253 m
S 14155,709 psi 97,6 MPa
E 0,7
R 0,947 in 24,057 mm
Densidad A304 7300 kg/m® | 7300 | kg/m?®
Volumen 0,949 m?

MR 6928,240 | kg

tH 0,938 in 23,828 mm
Superficie heads | 146523 ft2 13,612 m?

Mn 2367,839 kg

Masa total 9296,079 kg
R-201

Volumen 23,88 m?
Presion 53 psi 0,365 | N/mm? |
Temperatura 140 °oC
H/D 2
D 8,127 ft 2,477 m
H 16,255 ft 4,954 m
R 48,765 in 1,239 m
S 20015,244 psi 138 MPa
E 0,7



R 0,203 in 5,167 mm
Densidad A316 8000 kg/m?® 8000 kg/m?®
Volumen 0,347 m?
MR 2776,199 | kg
tH 0,203 in 5,156 mm
Superficie heads 143,208 ft? 13,304 m?
Mu 957,921 kg
Masa total 3734,120 kg
R-202
Volumen 14,11 m?
Presion 165 psi 1,138 | N/mm? |
Temperatura 186 °C
H/D 2
D 6,820 ft 2,079 m
H 13,641 ft 4,158 m
R 40,922 in 1,039 m
S 14170,213 psi 97,7 MPa
E 0,7
R 0,757 in 19,230 mm
Densidad A304 7300 kg/m® | 7300 | kg/m®
Volumen 0,522 m?
Mr 3811,782 kg
tH 0,750 in 19,054 | mm
Superficie heads | 100,848 ft2 9,369 m?
M 1303,191 | kg
Masa total 5114,974 kg
R-301
Volumen 12,62 m?
Presion 25 psi 0,172 | N/mm? |
Temperatura 115 °C
H/D 2
D 6,570 ft 2,003 m
H 13,140 ft 4,005 m
R 39,421 in 1,001 m
S 19580,130 psi 135 MPa
E 0,7
tr 0,079 in 2,011 mm
Densidad A316 8000 kg/m® | 8000 | kg/m®
Volumen 0,176 m?
MR 1411,092 | kg
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tH 0,079 in 2,009 mm
Superficie heads 93,587 ft2 8,695 m?
Mn 486,894 kg
Masa total 1897,986 kg
R-302
Volumen 12,79 m?
Presion 15 psi 0,103 | N/mm? |
Temperatura 30 °C
H/D 2
D 6,601 ft 2,012 m
H 13,201 ft 4,024 m
R 39,603 in 1,006 m
S 20015,244 psi 138 MPa
E 0,7
R 0,0467 in 1,185 mm
Densidad A316 8000 kg/m® | 8000 | kg/m®
Volumen 0,178 m3
Mg 1424139 | kg
tH 0,047 in 1,185 mm
Superficie heads 94 453 ft2 8,775 m?
M 491,396 kg
Masa total 1915,534 kg
R-303
Volumen 35,30 m3
Presion 35 psi 0,241 | N/mm? |
Temperatura 30 °C
H/D 2
D 9,258 ft 2,822 m
H 18,517 ft 5,644 m
R 55,550 in 1,411 m
S 20015,244 psi 138 MPa
E 0,7
tr 0,153 in 3,884 mm
Densidad A304 7300 kg/m® | 7300 | kg/m?®
Volumen 0,500 m®
Mg 3652,534 | kg
tH 0,153 in 3,878 mm
Superficie heads 185,832 ft? 17,264 m?
Mn 1260,299 | kg
Masa total 4912,833 kg
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TA-201
Volumen 35,10 m®
Presion 15 psi | 15,000 | N/mm? ]|
Temperatura 25 °C
H/D 2
D 10,171 ft 3,100 m
H 15,256 ft 4,650 m
R 61,024 in 1,550 m
S 20015,244 psi 138 MPa
E 0,7
R 0,072 in 1,827 mm
Densidad A304 7300 kg/m® | 7300 | kg/m?®
Volumen 0,498 m3
Mg 3636,503 | kg
tH 0,072 in 1,826 mm
Superficie heads 224,262 ft2 20,835 m?
M 1673,023 | kg
Masa total 5309,526 kg
TA-301
Volumen 20,34 m?
Presion 15 psi | 15,000 | N/mm? ]|
Temperatura 30 °C
H/D 2
D 8,480 ft 2,585 m
H 12,720 ft 3,877 m
R 50,880 in 1,292 m
S 20015,244 psi 138 MPa
E 0,7
tr 0,060 in 1,523 mm
Densidad A304 7300 | kg/m® | 7300 | kg/m?
Volumen 0,283 m3
Mg 2068,335 | kg
tH 0,060 in 1,522 mm
Superficie heads | 155,899 ft2 14,483 m?
M 951,566 | kg
Masa total 3019,901 kg
TA-302
Volumen 11,31 m?
Presion 15 psi | 15,000 | N/mm? |
Temperatura 25 °C
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H/D 2
D 6,972 ft 2,125 m
H 10,459 ft 3,188 m
R 41,834 in 1,063 m
S 20015,244 psi 138 MPa
E 0,7
tr 0,049 in 1,252 mm
Densidad A304 7300 kg/m?® 7300 kg/m?®
Volumen 0,192 m®
Mr 1398,293 kg
tH 0,049 in 1,252 mm
Superficie heads 105,395 ft 9,792 m?
MH 643,304 kg
Masa total 2041,597 kg
TA-30
Volumen 35,80 m3
Presion 15 psi | 15,000 | N/mm? ]|
Temperatura 25 °C
H/D 2
D 10,238 ft 3,121 m
H 15,357 ft 4,681 m
R 61,430 in 1,560 m
S 20015,244 psi 138 MPa
E 0,7
tr 0,072 in 1,839 mm
Densidad A304 7300 kg/m® | 7300 | kg/m®
Volumen 0,505 m?
Mr 3685,062 kg
tH 0,072 in 1,838 mm
Superficie heads | 227,257 ft2 21,113 m?
MH 1695,363 kg
Masa total 5380,426 kg
Evaporadores
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Durante el dimensionamiento de los evaporadores se realizd tres iteraciones que
permiten corregir los estimados obtenidos. En primer lugar, se corrigié los caudales de vapor

de cada efecto, y, a continuacion, sus areas. Todos los calculos se muestran en la Tabla A 22.



Tabla A 22. Dimensionamiento de los evaporadores.

E-202
Datos
P3 13 kPa Tsat 51,1 °C
XF ,022 X3 0,700
VT 7606,78 kg
top 3 horas Efectos
Feed | 7848,86 kg
2616,29 kg/h
Pe 3 bar Tsat 133,5 °C
Ls 242,09 kg
80,70 kg/h
Balance de masa
VT 2535,59 kg/h
V1 845,20 kg/h L1 1771,09 kg/h
V2 845,20 kg/h L2 925,89 kg/h
V3 845,20 kg/h Ls 80,70 kg/h
X1 0,032
X2 0,061
X3 0,700
Temperaturas
IAT 78,545 °C
U: 4000 W/m?C
U 4000 W/m?eC
Us 4000 W/m?°C
AT 26,18 °C EPE: 0,018 °C
AT> 26,18 °C EPE: 0,062 °C
ATs 26,18 °C EPEs 3,775 °C
T: 107,32 °C Ts1 133,50 °C
T2 81,12 °C Ts2 107,30 °C
T3 54,88 °C Ts3 81,06 °C
Balance de energia
CpF 4,148 kJ/kg°C
cp1 4,132 kJ/kg°C
cp2 4,071 kJ/kg°C
Ccp3 2,718 kJ/kg°C
Hs: 2724,90 kJ/kg hs: 561,33 kJ/kg
Hs:2 2686,90 kJ/kg hsz 449,83 kJ/kg
Hss 2644,80 kJ/kg hss 339,46 kJ/kg
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Hsa4 2593,20 kJ/kg
Hi 2686,93 kJ/kg As1 2163,57 kJ/kg
H> 2644,92 kJ/kg As2 2237,10 kJ/kg
Hs 2600,31 kJ/kg As3 2305,46 kJ/kg
a -4438,53 C -197797,799
b -4575,55 d -2314,69587
L1 1819,24 kg/h V1 797,05 kg/h
L2 959,88 kg/h V2 859,36 kg/h
V3 879,18 kg/h
Correcion 1
Balance de masa
VT 2535,59 kg/h
V1 797,05 kg/h L1 1819,24 kg/h
V2 859,36 kg/h L2 959,88 kg/h
V3 879,18 kg/h Ls 80,70 kg/h
X1 0,031
X2 0,059
X3 0,700
Temperaturas
IAT 78,545 °C
U1 4000 W/m?eC
U2 4000 W/m?°C
Us 4000 W/m?C
AT 26,18 °C EPE:1 0,018 °C
AT 26,18 °C EPE2 0,062 °C
ATs 26,18 °C EPEs 3,775 °C
T1 107,32 °C Ts1 133,50 °C
T2 81,12 °C Ts2 107,30 °C
T3 54,88 °C Ts3 81,06 °C
Balance de energia
CPF 4,148 kJ/kg°C
cp1 4,134 kJ/kg°C
cp2 4,075 kJ/kgeC
Ccps 2,718 kJ/kg°C
Hs: 2724,90 kJ/kg hs: 561,33 kJ/kg
Hs:2 2686,90 kJ/kg hsz 450,21 kJ/kg
Hss 2644,80 kJ/kg hss 339,46 kJ/kg
Hsa4 2593,20 kJ/kg
Hi 2686,93 kJ/kg As1 2163,57 kJ/kg
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H2 2644,92 kJ/kg As2 2236,72 kJ/kg
Hs 2600,31 kJ/kg As3 2305,46 kJ/kg
a -4438,00 C -197797,799
b -4575,21 d -2314,36273
L1 1819,18 kg/h V1 797,11 kg/h
L2 959,92 kg/h V2 859,26 kg/h
V3 879,22 kg/h
S 886,44 kg/h
Q1 532,74 kw A1 5,09 m?
Q2 495,25 kwW A 473 m?
Qs 550,27 kw Az 5,25 m?
Am 5,02 m?
Correcion 2
Temperaturas
Uz 4000 W/m?°C
Uz 4000 W/m?2°C
Us 4000 W/m?eC
AT"1 26,51 °C EPE: 0,018 °C
AT"2 24,65 °C EPE: 0,062 °C
AT'3 27,39 °C EPEs 3,775 °C
T1 106,99 °C Ts1 133,50 °C
T2 82,32 oC Ts2 106,97 °C
Ts 54,88 °C Ts3 82,26 oC
Balance de energia
CPF 4,148 kJ/kg°C
cp1 4,134 kJ/kg°C
cp2 4,075 kJ/kg°C
cps3 2,718 kJ/kg°C
Hs: 2724,90 kJ/kg hsy 561,33 kJ/kg
Hs2 2686,40 kJ/kg hsz 448,60 kJ/kg
Hss 2646,80 kJ/kg hs3 344,50 kJ/kg
Hsa 2593,20 kJ/kg
Hi 2686,43 kJ/kg As1 2163,57 kJ/kg
H2 2646,92 kJ/kg As2 2237,83 kJ/kg
Hs 2600,31 kJ/kg As3 2302,42 kJ/kg
a -4442,48 C -197797,799
b -4567,23 d -2311,41406
L1 1817,04 kg/h V1 799,24 kg/h
L2 959,31 kg/h V2 857,73 kg/h
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V3 878,62 kg/h
S 887,31 kg/h
Q1 533,27 kwW A 5,03 m?
Q2 496,83 kW Az 5,04 m?
Qs 548,57 kwW Az 5,01 m?
EV | 286 kg\fgg‘;’ K91 A 5,03 m?
E-303
Datos
P3 13 kPa Tsat 51,1 °C
XF 0,021 X3 0,045
VT 5311,96 kg
Top 3 horas Efectos 3
Feed | 10024,29 kg
3341,43 kg/h
Pr 3 bar Tsat 133,5 °C
Ls 4712,33 kg
1570,78 kg/h
Balance de masa
VT 1770,65 kg/h
V1 590,22 kg/h L1 2751,21 kg/h
V2 590,22 kg/h L2 2161,00 kg/h
V3 590,22 kg/h Ls 1570,78 kg/h
X1 0,026
X2 0,033
X3 0,045
Temperaturas
IAT 82,332 °C
U1 4000 W/m?eC
U2 4000 W/m?2eC
Us 4000 W/m?eC
AT: 27,44 °C EPE: 0,011 °C
AT 27,44 °C EPE: 0,024 °C
ATs 27,44 °C EPEs 0,033 °C
T1 106,06 °C Ts1 133,50 °C
T2 78,60 °C Ts2 106,04 °C
Ts 51,13 °C Tss 78,58 °C
Balance de energia
CprF | 2696,969 kJ/kg°C
cp1 4,143 kJ/kg°C
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cp2 4,124 kJ/kgeC
Ccps 4,091 kJ/kg°C
Hs: 2724,90 kJ/kg hsa 561,33 kJ/kg
Hs:> 2684,90 kJ/kg hsz 444,50 kJ/kg
Hss 2640,60 kJ/kg hss 328,84 kJ/kg
Hsa4 2593,20 kJ/kg
H: 2684,92 kJ/kg As1 2163,57 kJ/kg
H: 2640,64 kJ/kg As2 2240,42 kJ/kg
Hs 2593,26 kJ/kg As3 2311,80 kJ/kg
a -4441,71 c -3744872
b -4580,93 d -2316,51
L1 2866,14 kg/h V1 475,29 kg/h
) 2263,91 kg/h V2 602,23 kg/h
V3 693,14 kg/h
Correcion 1
Balance de masa
VT 1770,65 kg/h
V1 475,29 kg/h L1 2866,14 kg/h
V2 602,23 kg/h L2 2263,91 kg/h
V3 693,14 kg/h Ls 1570,78 kg/h
X1 0,025
X2 0,031
X3 0,045
Temperaturas
IAT 82,332 °C
Ui 4000 W/m2C
U2 4000 W/mC
Us 4000 W/m?2eC
AT 27,44 °C EPE: 0,011 °C
AT> 27,44 °C EPE2 0,024 °C
AT3 27,44 °C EPEs 0,033 °C
T1 106,06 °C Ts1 133,50 °C
T2 78,60 °C Ts2 106,04 °C
T3 51,13 °C Ts3 78,58 °C
Balance de energia
CPF 4,149 kJ/kg°C
cp1 4,144 kJ/kg°C
cp2 4,127 kJ/kg°C
Ccps 4,091 kJ/kgeC
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Hs: 2724,90 kd/kg hsa 561,33 kJ/kg
Hs2 2684,90 kJ/kg hsz 444,50 kJ/kg
Hss 2640,60 kJ/kg hss 328,84 kJ/kg
Hsa 2593,20 kJ/kg
Hi 2684,92 kd/kg As1 2163,57 kJ/kg
H: 2640,64 kJ/kg As2 2240,42 kJ/kg
Hs 2593,26 kJ/kg As3 2311,80 kJ/kg
a -4441,53 C -3744872
b -4580,71 d -2316,29
L1 2866,23 kg/h V1 475,20 kg/h
L2 2264,07 kg/h V2 602,16 kg/h
V3 693,29 kg/h
S 563,31 kg/h
Q1 338,54 kw A; 3,08 m?
Q2 295,73 kW Az 2,69 m?
Qs 386,69 kw Az 3,52 m?
Awm 3,10 m?
Correcion 2
Temperaturas
U1 4000 W/m2C
U2 4000 W/m?eC
U3z 4000 W/m2C
AT"1 27,30 °C EPE: 0,011 °C
AT'2 23,85 °C EPE2 0,024 °C
AT'3 31,18 °C EPE3 0,033 °C
T1 106,20 °C Ts1 133,50 °C
T2 82,34 °C Ts2 106,19 °C
T3 51,13 °C Tss 82,32 °C
Balance de energia
CpF 4,149 kJ/kgeC
cp1 4,144 kJ/kg°C
Ccp2 4,128 kJ/kg°C
Ccps 4,091 kJ/kgeC
Hsa 2724,90 kJ/kg hsy 561,33 kJ/kg
Hs2 2685,20 kJ/kg hsz 445,30 kJ/kg
Hss 2646,90 kd/kg hss 344,75 kJ/kg
Hsa 2593,20 kJ/kg
Hi 2685,22 kJ/kg As1 2163,57 kJ/kg
H: 2646,94 kJ/kg As2 2239,92 kJ/kg
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Hs 2593,26 kJ/kg As3 2302,19 kJ/kg
a -4446,73 c -3744872
b -4555,60 d -2307,08
L: | 285935 kg/h Vi 482,08 kg/h
L. | 2267,03 kg/h V2 592,33 kg/h
V3 696,25 kg/h
S 571,30 kg/h
Q1 343,35 kw Ai 3,14 m?
Q2 299,95 kW Az 3,14 m?
Qs 378,79 kw Az 3,04 m?
EV | 310 kg\f‘f;jr/kg Awm 3,11 m?
E-305
Datos
Ps 13 kPa Tsat 51,1 oC
XF 0,020 X3 0,631
VT 21676,61 kg
top 5 horas Efectos 3
Feed | 22398,80 kg
4479,76 kg/h
Pr 3 bar Tsat 133,5 °C
Ls 722,18 kg
144,44 kg/h
Balance de masa
VTt 4335,32 kg/h
V1 144511 kg/h L1 3034,65 kg/h
V> 144511 kg/h L2 1589,54 kg/h
Vs | 144511 kg/h Ls 144,44 kg/h
X1 0,030
X2 0,057
X3 0,631
Temperaturas
IAT 79,760 °C
Uz 4000 W/m?C
U2 4000 W/m?C
Us 4000 W/m?C
AT1 26,59 °C EPE: 0,018 °C
AT? 26,59 °C EPE> 0,060 °C
AT3 26,59 °C EPEs 2,563 °oC
T: 106,91 °C Ts1 133,50 °C
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T2 80,31 °C Ts2 106,90 °C
T3 53,66 °C Ts3 80,25 °C
Balance de energia

CPF 4,150 kJ/kgeC
cp1 4,136 kJ/kg°C
cp2 4,077 kJ/kg°C
Ccps 2,856 kJ/kg°C
Hs: 2724,90 kJ/kg hsa 561,33 kJ/kg
Hs: 2686,30 kJ/kg hsz 448,30 kJ/kg
Hss 2643,40 kJ/kg hss 336,06 kJ/kg
Hsa4 2593,20 kJ/kg
Hi 2686,33 kJ/kg As1 2163,57 kJ/kg
H> 2643,51 kJ/kg As2 2238,03 kJ/kg
Hs 2598,03 kJ/kg As3 2307,45 kJ/kg
a -4439,40 c -353112,5
b -4578,03 d -2316,06099
L1 3118,69 kg/h V1 1361,07 kg/h
L2 1649,04 kg/h V2 1469,65 kg/h
V3 1504,60 kg/h
Correcion 1
Balance de masa
VT 4335,32 kg/h
V1 1361,07 kg/h L1 3118,69 kg/h
V2 1469,65 kg/h L2 1649,04 kg/h
V3 1504,60 kg/h Ls 144,44 kg/h
X1 0,029
X2 0,055
X3 0,631
Temperaturas
IAT 79,764 °C
U1 4000 W/m2C
U2 4000 W/mC
Us 4000 W/m2C
AT 26,59 °C EPE: 0,017 °C
AT 26,59 °C EPE: 0,057 °C
ATs 26,59 °C EPEs 2,563 °C
T1 106,91 °C Ts1 133,50 °C
T2 80,31 °C Ts2 106,90 °C
T3 53,66 °C Ts3 80,25 °C
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Balance de energia

CPF 4,150 kJ/kg°C
cp1 4,137 kJ/kgeC
cp2 4,081 kJ/kg°C
Ccps 2,856 kJ/kg°C
Hs: 2724,90 kJ/kg hsa 561,33 kJ/kg
Hs: 2686,30 kJ/kg hsz 448,30 kJ/kg
Hss 2643,40 kJ/kg hss 336,06 kJ/kg
Hsa4 2593,20 kJ/kg
Hi 2686,33 kJ/kg As1 2163,57 kJ/kg
H2 2643,51 kJ/kg As2 2238,03 kJ/kg
Hs 2598,03 kJ/kg As3 2307,45 kJ/kg
a -4439,25 C -353112,5
b -4577,71 d -2315,74488
L. 3118,75 kg/h V1 1361,01 kg/h
L> 1649,18 kg/h V2 1469,57 kg/h
V3 1504,74 kg/h
S 1511,05 kg/h
Q1 908,13 kw Al 8,54 m?
Q2 846,11 kW A2 7,96 m?
Qs 941,93 kW Az 8,86 m?
Am 8,45 m?
Correcion 2
Temperaturas
Ui 4000 W/m#C
U2 4000 W/m2C
Us 4000 W/mC
AT"1 26,87 °C EPE: 0,017 °C
AT" 25,03 °C EPE2 0,057 °C
AT's 27,87 °C EPEs 2,563 °C
T: 106,63 °C Ts1 133,50 °C
T2 81,59 °C Ts2 106,62 °C
T3 53,66 °C Ts3 81,53 °C
Balance de energia
CPF 4,150 kJ/kgeC
cp1 4,137 kJ/kgeC
cp2 4,082 kJ/kg°C
Ccps 2,856 kJ/kg°C
Hs: 2724,90 kJ/kg hsa 561,33 kJ/kg
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Hs: | 2685,90 kJ/kg hs2 447,12 ki/kg
Hss | 2645,60 kJ/kg hsa 341,44 kJ/kg
Hss | 2593,20 ki/kg
H: | 268593 ki/kg Ast 216357 | kilkg
Hy | 264571 kJ/kg As2 223881 | kilkg
Hs | 259803 ki/kg Ass 230427 | ki/kg
a | -444339 c 3531125
b | -4569,27 d -2312,684
L. | 311496 kg/h Vi 1364,80 kg/h
L, | 164814 kg/h V2 1466,81 kg/h
Vs 1503,70 kg/h
S 1513,06 kg/h
Q1 909,34 kw Al 8,46 m?
Q. | 848,76 KW Az 8,48 m?2
Qs 938,87 kw Az 8,42 m?
EV 2,87 kg\f‘gsg‘{kg Awm 8,45 m?

8.5.4. Balance de energia

Para el balance de energia se consideré la energia consumida por cada equipo presente
en el proceso. Para los equipos seleccionados a partir de catalogo, esa se establecié como la
potencia dada en las especificaciones. Para los equipos dimensionados, los célculos de

requerimiento de energia se muestran a continuacion.



Tabla A 23. Consumo de energia de los intercambiadores de calor.
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Equipo | Componente | cp[kd/kg°C] | AT [°C] [g/ﬁ] [Fk';}r% Q [KJ/h] Q [KW] Q [kW]
Agua - 293,3613 | 2558,6343 | 750604,1613 208,5012
Sorbitol
E-201 Mgn!tol 2,13 70,00 148,8826 56,4867 8409,8804 2,3361 210894
Eritritol
Propilenglicol 2,50 174,6909 0,8144 142,2729 0,0395
Etilenglicol - 180,9664 0,3517 63,6505 0,0177
Agua - -357,002125 | 12973,693 | -4631636,140 | -1286,566
Celulosa (sac)
Hemicelulosa (sac)
Xilosa 2,13 -180,786024 | 246,530 -44569,178 -12,380
E-301 Arabinosa 85,00 11334,250
Glucosa
Acido sulfurico 1,38 -117,3 213,932 -25094,211 -6,971
Acido acético - -172,182201 52,971 -9120,597 -2,533
Furfural 1,69 -144,019666 14,318 -2062,126 -0,573
Fenol y otros - -191,019116 475,439 -90817,951 -25,227
Agua - 293,3613 | 3284,4808 | 963539,3859 267,6498
Celulosa (sac)
Hemicelulosa (sac)
£.302 Xil_osa 2,13 70,00 148,8826 53,4818 7962,5159 2,2118 270,002
Arabinosa
Glucosa
Acido acético - 154,8644 2,41E-04 0,0373 1,04E-05
Furfural 1,69 118,6044 0,8320 98,6773 0,0274
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Fenol - 154,3618 2,6351 406,7600 0,1130
Agua - 293,3613 | 4436,5298 | 1301505,9205 361,5294
Xilosa
Arabinosa 2,13 148,8826 40,1168 5972,6885 1,6591
E-304 Xilitol 70 363,322
Acido acético - 154,8644 8,43E-05 0,0130 3,62E-06
Furfural 1,69 118,6044 0,0252 2,9857 8,29E-04
Fenol - 154,3618 3,0874 476,5748 0,1324
Tabla A 24. Requerimiento de vapor y agua de enfriamiento de los intercambiadores de calor.
E-201 E-302 E-304 E-301
Q 210,894 kw Q 270,002 kW Q 363,322 kw Q -1334,25006 | kW
hrg LP 2163,47 kJ/kg heg LP 2163,47 kJ/kg hg LP 2163,47 kJ/kg cp 4,182 kJ/kg
0,097479713 kg/s 0,12480046 kg/s 0,168 kg/s Tin 20 °C
Ws 350,9269669 kg/h Ws 449,281652 kg/h Ws 604,565 kg/h Tout 95 °C
1130686,687 kg/afio 1447585,484 | Kg/afno 665021,471 | Kkg/afio hin 84,007 kJ/kg
Tout 133,52 °C Tout 133,52 °C Tout 133,52 °C hout 398,1 kJ/kg
AT1 108,52 °C AT1 108,52 °C AT1 108,52 °C M 424794585 | Kkg/s
AT> 55 °C AT 55 °C AT 55 °C asa 15292,6051 | kg/h
LMTD 78,75 °C LMTD 78,75 °C LMTD 78,75 °C
U 2500 W/m?°C U 2500 W/m?°C U 2500 W/m? °C
Area 1,071 m? Area 1,371 m? Area 1,845 m?
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Tabla A 25. Requerimientos de energia para calentar la alimentacion de reactores y tanques

de adsorcion.

R-101
Masa 17209,43 kg
Tiempo 4200 S
AT 162 °oC
CPAT 682,23546 | kJ/kg
Calor (Q) | 2795,448 ks
htg MP 1889,8 ki/kg
1,479 kgls
Ws 5325,226 kg/h
6672508,049 | kg/aiio
R-202
cp AT cpAT Masa Tiempo
Componente | yngoc) | Cl | [kikal | kel | [s | QKW | QIKW]
Agua - 677,907137 | 9894,65 1863,23632
Celulosa 2,4698 397,636725 | 358,52 39,5996875
- ! 161 ! ' 3600 ! 1917,37089
Hemicelulosa
Lignina 1,1 1771 211,72 10,4153967
Hidrégeno - 2423,91168 6,12 4,11948117
htg MP 1889,8 k/kg
1,015 ka/s
Ws 3652,522 ka/h
3922808,123 kg/afio
R-303
cp AT cpAT Masa | Tiempo
Componente | iingec) | el | [kikgl | [ka] | [ | QUWI | QIkWI
Agua - 20,90225 | 22182,65 1545,55757
Celulosa
Hemicelulosa
Xilosa 1,8820 9,409833 | 783,27 24,5680033
Arapinosa 5 300 1571,48029
Glucosa
Acido acético - 3,59617332 | 1,20E-03 1,44E-05
Furfural 1,69 8,45 0,24 6,86E-03
Fenol - 10,4774918 | 38,59 1,35
Hidrogeno - 71,5725 7,23 1,73
htg LP 2163,470 | kl/kg
0,726 kg/s
Ws 2614,933 kg/h
47940,438 | kg/afo
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TA-301

Componente | pogecy | o) | pokel | Bl | 6| QKW | QIwW
Agua - 20,90225 | 9853,44 686,530383
Celulosa
Hemicelulosa
Xilosa 1,8820 9,409833 184,90 5,79951523
Arabinosa 5 300 692,893896
Glucosa
Acido acético - 3,59617332 | 5,87E-03 7,04E-05
Furfural 1,69 8,45 10,74 0,30247538
Fenol - 10,4774918 | 89,83 0,26145185
hig LP 2163,470 kJ/kg

0,320 kgl/s
Ws 1152,971 kg/h

103190,899 | kg/afio

Tabla A 26. Requerimientos de energia para mantener la temperatura de los reactores y
tanques de adsorcion.

R-201
Mantener a 140°C
Ucool 100 W/m2C
Area 4,820 m?
Qout | -55427,575 w
Qneeded 55,428 kW
htg LP 2163,47 kJ/kg
0,026 kgls
Ws 92,231 kag/h
99056,227 | kg/afo
R-202
Mantener a 186°C
Ucool 100 W/m2C
Area 3,394 m?
Qout | -54645,547 W
Qneeded 54,646 kW
hfg
MP 1889,8 kJ/kg
0,029 kg/s
Ws 104,098 kag/h
670806,041 | kg/afio
R-301
Mantener a 115°C
Ucool 100 W/m2C
Area 3,150 m?




Qout | -28347,832 W
Qneeded 28,348 kW
htg LP 2163,47 kJ/kg

0,013 ka/s

Ws 47,171 kg/h

59104,772 | kg/afo
R-302
Mantener a 30°C

Ucool 100 W/m2C
Area 3,179 m?

Qout -1589,440 W
Qneeded 1,589 kW
htg LP 2163,47 kJ/kg

0,001 kgl/s

Ws 2,645 kg/h

2840,535 | kg/afo
R-303
Mantener a 30°C

Ucool 100 W/m2C
Area 6,254 m?

Qout -3127,170 W
Qneeded 3,127 kW
hig LP | 2163,470 kJ/kg

0,001 kg/s

Ws 5,204 ka/h

82424,864 | kgl/afno
TA-301
Mantener a 30°C

Ucool 100 W/m2C
Area 5,247 m?

Qout -2623,459 W
Qneeded 2,623 kW
hyg LP | 2163,470 kJ/kg

0,001 ka/s

Ws 4,365 kg/h

5860,575 | kg/afio

124



Tabla A 27. Requerimientos de energia de las bombas.

1 2 3 4 5
Masa kg 8024,10 | 7848,86 | 10482,66 | 10138,92 | 10053,17
Densidad kg/m? 997,13 997,13 997,13 997,13 997,13
Tiempo h 0,50 3 0,75 2,03 0,25
Flui kg/h 16048,20 | 2616,29 | 13976,88 | 4985,65 | 40212,67
e m%h 16,09 2,62 14,02 5 40,33
Altura m 5,12 55 6,19 4,26 3,51
W 319,55 56,02 336,97 82,77 548,92
Q kWh/afio | 171,60 180,49 271,43 180,78 147,39
6 7 8 9
Masa kg 10024,29 | 23004,75 | 22573,51 | 22398,80
Densidad kg/m? 997,13 997,13 997,13 997,13
Tiempo h 3 1 4,53 3
Flui kg/h 3341,43 | 23004,75 | 4985,65 | 7466,27
e m%h 3,35 23,07 5 7,49
Altura m 4.4 6,21 5,15 55
W 57,23 555,97 99,94 159,86
Q kWh/afio | 184,41 122,31 99,54 105,51
Tabla A 28. Requerimiento de energia de los compresores.
C-201 C-301
P 1,00 atm P, 1,00 atm
Ps 11,64 atm P, 2,38 atm
R 8,31 JmolK | R 8,31 J/imol K
T 298,15 K T 298,15 K
Masa 6,12 kg Masa 7,23 kg
Tiempo llenado | 1800,00 S Tiempo llenado 1800,00 S
Flujo mésico 3,40E-03 kg/s Flujo mésico 4,02E-03 kgls
Masa molar 2,02E-03 | kg/mol | Masa molar 2,02E-03 kg/mol
Flujo molar 1,69 mol/s | Flujo molar 1,99 mol/s
Trabajo 12821,38 W Trabajo 5359,83 wW
12,82 kW 5,36 kw

125

Finalmente, se presenta el requerimiento de energia de cada equipo. Su consumo se

calcul6 tomando en cuenta la potencia del equipo y sus horas de operacion.



Tabla A 29. Requerimiento de energia de los equipos presentes en la planta.

Equipo Detalle Potencia -I(;Eerp;géd: Energia t~otal
[KW] ~ [KWh/afio]
[h/afio]
V-101 Operacion 14,70 2160,00 31752,00
CR-101 Operacion 30,00 2160,00 64800,00
D-101 Operacion 36,50 2160,00 78840,00
Agitador 2,34E-03 1253,00 2,93
R-101
2795,45 1253,00 3502696,03
Chaqueta - calentar
Agitador 1,48E-03 1074,00 1,59
R-201 Chaqueta - mantener 55,43 1074,00 50529,22
caliente
V-201 Operacion 1,10 30781,46 33859,61
C-201 Operacion 10,26 537,00 5508,07
Agitador 9,12E-03 7518,00 68,53
R-202 Chaqueta - calentar 1917,37 1074,00 2059256,33
Cahq“g;"’l‘iér'::”te”er 54,65 6444,00 352135,90
TA-201 Agitador 1,87E-03 716,00 1,34
E-201 Operacién 210,89 3222,00 679501,87
E-202 Operaci(’)n 1578,66 3222,00 5086457,77
Agitador 3,88E-02 1253,00 48,66
R-301 Chaq“i;"’l‘i'er':t‘:”te”er 28,35 1253,00 35519,83
E-301 Operacion -1334,25 805,50 -1074738,42
Agitador 2,76E-02 1074,00 29,69
R-302 Chaqueta - mantener 1,59 1074,00 1707,06
caliente
CT-301 Operacién 11,00 2289,55 25185,01
Agitador 8,41E-04 1432,00 1,20
TA-301 Chaqueta - calentar 692,89 89,50 62014,00
Chaqueta - mantener 262 1342,50 3521,99
caliente
TA-302 Agitador 6,98E-04 805,50 0,56
E-302 Operacion 270,00 3222,00 869946,60
E-303 Operacion 1022,09 3222,00 3293172,66
C-301 Operacion 4,29 110,00 471,67
Agitador 2,47E-01 15840,00 3919,55
R-303 Chhaqueita - caletntar 1571,48 18,33 28810,47
Chaqueta - mantener
| caliente 3,13 15840 49534,37
CT-302 Operacion 11,00 1035,42 11389,67
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TA-303 Agitador 2,12E-03 1760,00 7,45
E-304 Operacion 363,32 1100,00 399653,89
E-305 Operacion 2696,97 1100,00 2966665,95
E-306 Operacion 27,30 221,08 6035,39
D-301 Operacion 30,90 69,28 2140,88

Destilador Operacion 2,2 8592 18902,40

Bombas Operacion - - 1024,42
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8.5.5. Relacidn entre operaciones

Se

el

Se presenta el cuadro construido para analizar las relaciones entre operaciones. En este
muestran solo las relaciones mas relevantes utilizadas en la disposicion de planta. Para leer

cuadro se debe desplazar a lo largo de la diagonal correspondiente a cada operacién. La

clasificacion de la relacion entre operaciones se escribe en la interseccion de las diagonales

pe

rtinentes.

10

11

12

13

14

15

16

17

Recepcidn

Lavado y reduccidn tamafio
Secado

Almacenamiento MP
Autchidrdlisis

Tratamiento NaOH
Hidrogenacidn catalitica
Purificacidn sorbitol y xilitol
Evaporacion sorbitol y xilitol
Tratamiento acido
Neutralizacidn
Detoxificacion hidrolizade
Almacenamiento TH-301
Cultivo levadura

Biorreactor

A
L
L
L
L
L
L
L
L
[
L
L
L
L
[
L
L
L
L

Cristalizacion

Almacenamiento producto

Figura A 3. Cuadro de relaciones para la disposicion de operaciones en la planta.

Para establecer las relaciones se consider6 que las operaciones secuenciales tienen una

relacion “Muy necesaria” (A), a excepcion de aquellas en que la interaccidn de reactivos puede

resultar peligrosa. Por otra parte, se dio una relacioén “Deseable” (I) a operaciones con equipos
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o0 reactivos similares, que se beneficien de caracteristicas compartidas en el almacenamiento,
operacion y control. Por altimo, dado el alto nivel de control requerido en la ruta biolégica, se
determind que la cercania de los microorganismos con compuestos como acidos o base, asi

como inhibidores es “Muy indeseable” (XX)
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8.6. Anexo F — Calculos de analisis econdémico

8.6.1. Estimacion de costos de los equipos

Se presenta las cotizaciones y recopilacién de precios de los equipos principales del
proceso. Para aquellos equipos en que se tiene un rango de precios, se realiz6 una interpolacion,
considerando que el precio menor corresponde al modelo de menor capacidad; mientras que el

precio mayor esta dado para el modelo de mayor capacidad.

Balsa de lavado (V-101)

Proveedor: Henan Ultron Intellegent Technology Co., Ltd [67].

Ready to Ship In Stock 3 Fast Dispatch
fruit & vegetables bubble cleaning and washing machine conveyor belt washer

1-2Sets 3-4Sets »=5 Sets
$3,980.00 $3,860.00 $3,720.00
i Machinery Capa... 100-500kg/h $3,980.00 Iﬂ 1 EI

Customization: ~ Customized logo(Min. Order: 1 Sets

Customized packaging(Min. Order: 1 Sets
More ~

(z) 2 years for machinery warranty

Protection: Trade Assurance protection your alibaba.com order

2 On-time Dispatch Guarantee © Refund Policy

Viawr larnar imana

1. The tank is made of the stainless plate of high guality with the thickness of 1.5mm;2. Conveyor belt is
made of stainless chain

and stainless mesh belt;

3. Multi-function, widely application, will not hurt foods;

4. With secondary spray system and water recycling system, saving water;

5. Can be added ozone and ultrasonic generator.

Technical Parameters

Model Dimension(mm) Weight(kg) Power(kw) Ccapacity(kg/h)
ACQP2500 2500*1200*1300 400 45 100-500
ACQPA4000 4000*1200*1300 700 6.5 500-1000
ACQP5000 5000*1200%1300 300 8.8 1000-1500
ACQPS000 £000*1200%1300 1000 9.2 1500-2000
ACQPS000 8000*120071400 2000 147 2000-3000

Figura A 4. Especificaciones y costo de la balsa de lavado.
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Por el caudal a tratar, se optd por utilizar paralelamente dos equipos del modelo

ACPQ8000. Cabe notar que el equipo seleccionado incluye un filtro, por lo que el precio

mostrado abarca también el que se hubiera considerado para F-101.

Filtros (F-201, F-202 y F-204)

Proveedor: Wuxi Yosun Environmental Protection Equipment Co., Ltd [68].

Mechanical Filter Fine Bar Screens for Wastewater Treatment

Lead Timeg):
4s fiping Connections()
"ocel Inlex(a)  Effluent(b)
45-300 50 80
HS-500 100 100
45-700 100 100

" HS-BUU >lUU 125
H5-1000 150 150
HS-1500 150 150
H5-2000 200 200

Benefits

Model Number:

Processing Cap...

@ e

HS-1000

FOB Reference Price: Get Latest Price

screen with its self-cleaning effect

Quantity(Sets)

Est. Time(days)

Physical Dimensions(m)

L

w
0.43
0.63

0.83

1.13

1.63

N} a

(S}

(SRR N

o

11-50

60

Weicht
(Kg)

150

Figura A 5. Especificaciones y costo de los filtros.

$1,200.00 - $3,500.00/ set 1 Set/Sets(Min. Order)

US $3,000 Coupons Apply Now >

>50

To be negotiated

Capacties(m3/h)
0.5mm 1mﬁl
6 13
10 22
15 30
10 35
20 45
30 65
40 75

Para los filtros F-201, F-202 y F-204 se escogi6 el modelo HS-700 pues este permite

tratar los caudales requeridos en un tiempo adecuado (1h — 1h20min), de manera que se tiene

el tiempo adecuado para acondicionar los equipos antes del siguiente batch.
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Cortadora (CR-101)
Proveedor: GEP ECOTECH, CO. LTDA.

PART B: DESIGN PARAMETERS

(Parameters for reference, the actual parameter based on your material and shredder working condition)
Raw material: cocoa pod;

Final product size: around 4-10mm:;

Capacity: around 1000-2000 kgs per hour (with continuously and evenly feeding for different matenials);

PART C: EQUIPMENT QUOTATION

No. Equipment name Power (KW) Quantity (set) Amount (USD)
DK-1000
13000
2 Plastic crusher » !
2 Control box - - Included
FOB Qingdao Port Price 13000
CIF Main Port of Ecuador 19000

Plastic Crusher

1. Model: DK-1000

2. Feeding opening size: 1000*470mm

3. Motor power: 30kw

4. Rotary speed: 560 rpm

5. Rotary cutter size: 500mm

6. Weight Approx 2000kgs

7. Dimension: L1800*W1750*H2200mm

Figura A 6. Especificaciones y costos del equipo de reduccion de tamafio.

Este equipo fue cotizado directamente con un proveedor para cumplir los

requerimientos especificos de la biomasa y el proceso.
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Secador rotatorio (D-101)

Proveedor: Dream Techno Machineries & Equipments Private Limited [69].

OSA Biomass Residue Dryer

[Feeding size] : $25mm, particle/residue/powder/filter cake
[Feeding moisture] : 25% to 85%
[ Applicable material ] : Suitable to dry fermented spent grain,

fermented soybean meal, d icine dregs, fi

bean dregs, solid fermented material, mixing fermented materials,
corn fiber, brewer's grain, spent grain, sugarivinegar residues,

soysauce residues, bran, grass, insect shell, fish and shrimp.

<) E-mail:service@tdaxy.com Q, Tel:+86-18539990967
Iltem Dryer Power of ID Fan Overall Dimensions (L*W*H) Mixing & Dispersing Device Pulse Drying Device
Power Feeder
TDOSA-L 4-4.5 KW 1.1KW 5.5 KW 1.5*5.5*2 We can match optional
TDOSA-II 5.5 KW 1.5KW 5.5 KW 1.8*5.5"2
TDOSA-III 7.5 KW 1.5KW 11 KW 2.5"9.5722 Fixed Z-shaft lifting system optional
TDOSA-IV 11 KW 2.2KW 15 KW 2.8"9.572.5
TDOSA-V 15 KW 3KW 18.5 KW 3.0710"2.8 or mixing or dispersing device optional
TDOSA-VI 18.5 KW 3KW 22 KW 3.0"11*3.0
0 vip@tdaxy.com m e © >
Jue 25/11/2021 3:53
Para: Usted
Dear Andrea.

For this kind of material. I suggest our OSA drum dryer. You can check below link for details:

https://www hntaida com/378 html

Based on 6tph input capacity and reduce moisture from 70% to 0. suitable model will be OSA-V whose price is about
USD42.000.

Best regards

Sales Director:  Sophie

Overseas Trade Dept.|FEEHA®

Address:High and New-tech Industry Zone, Zhengzhou city, China
MP: +86 18539990967 Website: www hntaida.com

Email: vip@tdaxy.com

Figura A 7. Especificaciones y costo del secador rotatorio.

Este equipo fue cotizado directamente con un proveedor para cumplir los

requerimientos especificos de la biomasa y el proceso.
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Balsa de lavado (V-201y F-203):
Proveedor: Henan Ultron Intellegent Technology Co., Ltd [70].

Ultron 2021 Top Fashion SUS 304 Stainless Steel Small And Mediumsized
Vegetable Washer For Sale

1-4Sets 5-0 Sets 10-99 Sets >=100 Sets
$1,800.00 $1,680.00 $1,500.00 $900.00
Machinery Capa... 300 kg/h

Samples: 300 kg/h
$1,800.00/Set | 1 Set (Min. Order) | E2Buy Samples

Lead Time(®:
Quantity(Sets) 1-1 2-5 | 6-10 | =10
Est. Time(days) = 10 | 12 | 15 To be negotiated
Customization: ~ Customized logo(Min. Order: 1 Sets)
Customized packaaina(Min. Order: 1 Sets)
Main Parameters:
Model Dimension Motor power | Roller length Capacity
ACMGG00 1400*850*800mm 1.1kw 600mm 300 kg/h

Figura A 8. Especificaciones y costo de la balsa de lavado V-201.

Se escogio este equipo dado que estd pensado para la limpieza de vegetales, frutas y
productos del mar. Por esto, se sabe que su operacién no dafiard la biomasa. Adicionalmente,
al incluir un cepillo, se permite una limpieza profunda de la biomasa a fin de reducir los
inhibidores que entran a la siguiente operacion. Por Gltimo, de la presentacion del producto se
observa que este incluye una descarga separada de agua y materia solida; por lo su estimacién

de costo incluye también al filtro F-203.
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Secadora de bandeja (D-301)
Proveedor: Changzhou Kodi Machinery Co., Ltd [71].

CT/CT-C Series Hot Air Circulating Food Industrial Tray Dryer

FOB Reference Price: Get Latest Price
$4,500.00 - $15,000.00/ 5=t 1 Set/Sets(Min. Orde

Model Number:  CT-C

Lead Timem:
Quantity(Sets) 1-3 | =3

Est Time(days) | 30 To be negotiated

Customization:  Customized logo(Min. Order: 1 Sets
Customized packaging(Min. Order: 1 Sets

KODI MACHINERY

More
Model Drying Electric | Fan Overall Equippe | Drying Temperatur | Total
capacity | heating | power(k | dimensions d drying plate e automatic | weight
(kg/lot) power( | W) W*D*H(mm) shelf(se | equipped control box ka)
ko) 1) (pc)
CT-C-0 | 60 6-9 0.45 1380*1200%2000 1 24 available 820
CT-C-l 120 15 0.45 2260%1200%2000 2 48 available 1580
CT-C-l | 240 30 0.45%2 2260*2200+2000 4 96 available 1800
CT-C-l | 240 30 0.45%2 4280%1200%2270 4 96 available 1880
A
CT-C-lIl | 360 45 0.45%3 2260%3200%2000 6 144 available 2100
CT-C-Il | 360 45 0.45%3 3240%2200+2000 6 144 available 2210
A
CT-C- 480 60 0.45%4 4480%2200%2270 8 192 available 2800
[\
CT-1 120 15 1.1 2480%1200%2375 2 48 none 1220
CT-I 240 30 1.1 2480%2200+2438 4 96 none 1530
CTHII 360 45 22 3430%2200%2620 6 144 none 2110
CTHV 480 60 22 4460%2200%2620 8 192 none 2300

Figura A 9. Especificaciones y costo del secador de bandejas.

Debido a la cantidad a tratar en cada batch, se escogid el modelo CT-C-II, que, si bien
es un poco grande, permite tratar el batch en su totalidad, de manera que no se requiere un
equipo paralelo, o una division del producto obtenido, la cual complicaria la operacion de la

planta y afectaria la homogeneidad del lote.



135

Centrifuga (CT-301y CT-302)
Proveedor: Liaoyang Xianglong Pharmaceutical Machinery Co., Ltd [72].

Beer Yeast Disc Stack Centrifuge with self cleaning

FOB Reference Price: Get Latest Price

$5,000.00 - $29,800.00/ set 1 Set/Sets(Min. Order

Lead Time:

Customization:

Quantity(Sets) 1-1 >1
Est. Time(days) = 25 To be negotiated

Customized logo(Min. Order: 1 Sets)

Customized packaging(Min. Order: 1 Sets)
More
Shipping: Support Express - Sea freight - Land freight - Air freight
Model D5 D10 D30 D50 D100
Bowl 230 300 400 470 540
inner{mm)
Capacity (L/H) | 500 1000 3000 5000 10000
fat output Centrifugal OPEN Centrifugal pump Centrifugal pump Centrifugal pump
pump
Discharge PLC MANUAL PLC PLC PLC
Weight (kg) 150 180 500 1220 1800
Bowl speed 7546 7546 6500 6022 6000-6600
(R/M)
Separator 6960 8817 8817 9120 9000-10000
factor
Skim milk Centrifugal Centrifugal Centrifugal pump Centrifugal pump Centrifugal pump
output pump pump
Power(KW) 380V /1.5KW 380V /1.5KW 380V/7.5KW 380V/11KW 380V/15kw
Output 0.3 03 0.3 03 03
pressure{MPA)
Fat in skim 0.015-0.04% 0.0715-0.04% 0.015-0.04% 0.015-0.04% 0.0715-0.04%
milk
Dimension(m 700*550*800 680*400*680 1100*650*1250 1250%1100%1500 1400%1000*1800
mj)

Figura A 10. . Especificaciones y costo de las centrifugas.

Se escogid el modelo D50, ya que la capacidad mostrada permite tratar efectivamente
los caudales requeridos. En ambos casos (CT-301 y CT-302) se asegura que la solucién no se
retiene un tiempo excesivo en el equipo anterior, de manera que se evita la progresién indeseada
de reacciones y se deja suficiente tiempo de limpieza del equipo antes de la llegada del siguiente

batch.



Evaporador cristalizador (E-306)

Proveedor: Zhangjiagang Wolter Machinery Co., Ltd [73].
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multiple effect stainless steel evaporator crystallizer, industrial horizontal
sugar PET Crystallize/ PET Crystallization

C € View More

FOB Reference Price: Get Latest Price

$3,040.00 - $12,750.00; =e:

1 Set/Sets(M

>5

To be negotiated

Model Number:  WRC-2500U
Lead Time®
Quantity(Sets) 1-2 | 3-5
Est. Time(days) 15 30
Model (WRC) 1600 4500 900U 16000 25000
hopper capacity(KG) 100 200 60 1000 1500
Heater power (KW) 12 24 48 86 128
Blending motor power (KW) 0. 25 1.1 1.5 1.5 22
Blower power (KW) 0.55 2.2 3 8.5 15
Max. throughput (KG/h) 50 150 300 500 750
Dimensions
¥ () 2380 3850 4450 5350 5670
D{nm) 1040 1440 1930 2190 2350
}H (mm) 1140 2370 2890 3570 4050
Veight (nm) 230 500 870 2290 2790

Figura A 11. Especificaciones y costo del evaporador cristalizador.

Para este equipo se eligio el modelo 450U en funcion de la cantidad esperada de

producto. Para esto, se considerd la capacidad de la tolva, puesto que esta recogera el producto

cristalizado. Se busco tratar todo el batch en conjunto a fin de mantener su homogeneidad.

Para la cotizacidon de demas equipos de la planta se considerd también el calculo con

factores basados en datos histéricos. Debido a que muchos equipos se encontraban fuera del

rango de célculo considerado en este método, se considero solo los costos de catalogo. Entre

estos equipos se encuentran intercambiadores de calor, agitadores y compresores [74]-[76]. En

el caso de los reactores y tanques de adsorcion se vio que el calculo con factores histdricos

presenta una seria sobrestimacion respecto al precio de mercado; por lo que se utilizé valores
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de catalogo [77]. Similarmente, se vio que el valor estimado para TK-101 es extremadamente
alto (superando los USD 1 000 000). Esto, sumado a que el equipo en especifico no esta
considerado en este método llevo a que se utilice los valores de catalogo [78]. Por otra parte,
para el valor de TK-301, y los evaporadores, se considerd que el método con factores historicos
es mas exacto, pues considera caracteristicas especificas del disefio que no se muestran en los
equipos de catalogo. Finalmente, en el caso de las bombas, se vio que su precio es altamente
sobreestimado con este método; no obstante, se considerd que este permite cubrir los costos de
demas equipos de transporte como bandas y tornillos sin fin, para los cuales no se tiene un

criterio de dimensionamiento. Los valores obtenidos se presentan junto con el costo total de los

equipos en la Tabla A 30. Costo de los equipos utilizados en el proyecto..

Tabla A 30. Costo de los equipos utilizados en el proyecto.

Equipos Costo Lugar Co[recmon Cantidad Total
ugar
\F’llgll 3980,00 | China 1,9 2 15124,00
CR-101 | 16000,00 | China 1 2 32000,00
D-101 | 42000,00 | China 1.9 1 79800,00
TK-101 | 33000,00 | China 1.9 2 125400,00
R-101 | 41965,50 | China 1.9 1 7973445
F201 | 180883 | China 1.9 1 3436,77
R201 | 4196550 | China 1.9 1 7973445
F-202 | 180883 | China 1.9 1 3436,77
\F/ggé 1800,00 | China 1.9 2 6840,00
C-201 | 128800 | China 1.9 1 2447,20
R202 | 29896,50 | China 1.9 1 56803,35
F-204 | 180883 | China 1.9 1 3436,77
TA-201 | 52738,98 | China 1.9 4 400816,25
E-201 | 899,00 | China 1.9 1 1708,10
E-202 | 371940 | USGC | 1.4 1 4240 11
R-301 | 29896,50 | China 1.9 1 56803,35
R-302 | 29896,50 | China 1,9 1 56803,35
CT-301 | 16747,20 | China 1.9 1 31819,68
TA-301 | 35931,00 | China 1.9 1 68268,90
TA-302 | 29896,50 | China 1.9 1 56803,35
E-302 | 899,00 | China 1.9 1 1708,10




8.6.2. Capital de inversion fijo

E-303 2851,25 | USGC 1,14 1 3250,43
TK-301 | 94798,05 | USGC 1,14 1 108069,77
C-301 425,00 | China 1,9 1 807,50
R-303 52920,36 | China 1,9 2 201097,38
CT-302 | 16747,20 | China 1,9 1 31819,68
TA-303 | 53372,37 | China 1,9 2 202815,02
E-304 899,00 | China 1,9 1 1708,10
E-305 5233,67 | USGC 1,14 1 5966,38
E-306 4427,05 | China 1,9 1 8411,40
D-301 9000,00 | China 1,9 1 17100,00
Transporte | 68700,78 | USGC 1,14 1 78318,89
Destilador | 80000 China 1,9 1 152000,00
Total 1978529,48
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Una vez determinada la cotizacion de los equipos, se calculan los costos ISBL, y con

ellos, el capital de inversion fijo. La tabla a continuacién muestra las estimaciones realizadas

con distintos factores, como se menciona en la metodologia. Aqui no se detalla los valores de

los factores detallados, pues en este caso se obtuvo directamente el capital fijo de inversion.

Tabla A 31. Calculo del capital fijo de inversion.

Factor Factor Hand Factores
Lang [USD] [USD] detallados [USD]
ISBL 8635358,99 6908818,20 -
OSBL 3454143,59 2763527,28 -
Ingenieria 690828,72 552705,46 -
Imprevistos | 1208950,26 967234,55 -
CF inversion | 13989281,56 | 11192285,48 11422698,59
Min 12590353,40 | 10073056,94 10280428,73
Max 15388209,71 | 12311514,03 12564968,45

8.6.3. Costos de produccién

A continuacion, se presenta el detalle de las categorias mostradas en los costos de

produccion.



Tabla A 32. Costos de materia prima.

Materia Precio ConsuNmo Cos~t0
[$/kg] [kg/afio] [$/afio]
Cacao 10081594,55 0,00

Agua lavado 0,01 29092189,8 | 290921,90
Agua reactor 0,01 5897162,764 58971,63
NaOH 0,49 73968,65923 | 36244,64
Catalizador 1,40 8317,315506 11644,24
Hidrogeno 1,8 8162,313502 14692,16
Acido sulfurico 0,28 |172322,1361 | 48250,20
Ca(OH); 0,28 156497,58 43819,32
Medio cultivo 1,85 101220,9087 | 187258,68
691802,78
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En este caso se observa que la cascara de mazorca de cacao no tiene un precio. Se realizd

esta consideracion puesto que se trata de un residuo de la industria, por lo que se estima que en

las primeras etapas del proyecto esta no tendra un valor asociado a su compra.

Tabla A 33. Detalle de los costos de labor de operacion.

Requerimiento Sueldo . Sl.Je.IdO Recargos Sueldo
Tumo de personal ($/h) md'V'~d ual ($/afio) tota~l
($/afio) ($)/afio
1 7 5460 1518,608 48850,256
2 7 5850 1627,08 52339,56
3 7 2,5 6240 1735,552 55828,864
4 7 6890 1916,338667 | 61644,3707
5 7 6142,5 1708,434 54956,538
273619,589

Dentro de los costos incluidos como recargos se considera el trabajo de horas extra,

fines de semana, feriados y horas nocturnas; asi como la aportacion al seguro social y pagos de

décimo tercero y décimo cuarto. El sueldo recibido por los operarios varia en funcién de las

horas de cada turno, y el tipo de hora de trabajo considerada (normal, nocturna, fin de semana

o fin de semana nocturna).



Tabla A 34. Detalle del costo de energia de la planta.

kWh/afio USD/kWh USD/afio

Luz 285924,5870 0,067 19173,86733
ton/afio USD/ton USD/afio

Vapor MP | 11266,1222 1,87 21067,64854

Vapor LP 3643,7120 -5,84 -21279,27779
18962,24
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Para el costo de energia se considera la energia eléctrica y el consumo de vapor. La

energia eléctrica se tom6 como la consumida por los equipos, con los debidos recargos de tarifa

mensual por el servicio de luz. Respecto al consumo de vapor, el costo del mismo fue estimado

considerando el costo de vaporizacién y la energia ganada con la expansion del vapor de alta

presion a media y baja presién. En funcion de las temperaturas que se busca alcanzar, el

proyecto considera el uso de vapor de media (20 bar) y baja presion (3 bar). El valor negativo

del vapor de baja presion indica que este genera mas energia que la que requiere su obtencion,

por lo que esta es dirigida a otras areas de la planta. Estos precios se calcularon de acuerdo al

método mostrado en [45]. A partir de esto, se presenta el detalle de los costos de produccion.

Tabla A 35. Costos de produccidon del proyecto.

Costo

[USD/afio]
Materias primas 691802,78
Consumo de energia 18864,19
Recuperacion de adsorbentes 12294,95
Labor de trabajo 273619,59
Supervision 43750,00
Mantenimiento 216219,02
Impuestos propiedad 108009,35
Alquiler de tierra 71974,96
Gastos generales 320153,17
Medioambientales 72073,01
Total costos variables 939278,98
Total costos fijos 889580,07
Total costos produccion 1828859,05
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8.6.4. Flujo de caja y analisis de flexibilidad.

A continuacion, se presenta el flujo de caja construido para el escenario inicial del
proyecto. En este se considera un impuesto del 22%, como se vio reportado para los ingresos
por ventas en la operacion empresarial. Adicionalmente, se trabaja con una depreciacion lineal,
que actua como un debido ficticio del valor de los activos, pero no del flujo en efectico como

tal. Con esto, los resultados obtenidos se presentan a continuacion.

Al ver que el flujo de caja no otorgd resultados favorables, se llevo a cabo un anélisis
de flexibilidad. La Figura A 12 muestra los resultados del escenario original comparado con los

mejores resultados previstos.



Tabla A 36. Flujo de caja del proyecto.
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Afio 1 Afio 2 Afio 3 Ao 4 Afio 5 Afio 6 Afio 7 Ao 8
Ingreso 0 0 577984,7244 | 1348631024 | 192661575 | 192661575 | 192661575 | 1926615,75
Costo produccion 0 0 1171363767 | 154707536 | 182885905 | 1828859,05 | 1828859,05 | 1828859,05
Inversion 3735280,115 | 6225466,858 | 2905003,661 0 0 0 0 0
Depreciacion 0 830062,2477 | 8300622477 | 830062,2477 | 830062248 | 830062,248 | 830062,248 | 830062,248
Ut"'i‘rjrfguzzttgs de -3735280,115 | -7055529,106 | -4328444,951 | -1028506,584 | -732305,554 | -732305,554 | -732305,554 | -732305,554
Impuesto 0 0 0 0 0 0 0 0
Utilidad -3735280,115 | -7055529,106 | -4328444,951 | -1028506,584 | -732305,554 | -732305,554 | -732305,554 | -732305,554
Depreciacion 0 830062,2477 | 8300622477 | 830062,2477 | 830062248 | 830062,248 | 830062,248 | 830062,248
Flujo de caja -3735280,115 | -6225466,858 | -3498382,703 | -198444,3359 | 97756,6938 | 97756,6938 | 97756,6938 | 97756,6938
Afo 9 Afio 10 Afio 11 Afio 12 Afio 13 Afio 14 Afio 15
Ingreso 192661575 | 192661575 | 192661575 | 192661575 | 192661575 | 1926615,75 | 1926615,75
Costo produccién 1828859,05 | 182885905 | 1828859,05 | 182885905 | 1828859,05 | 1828859,05 | 1828859,05
Inversion 0 0 0 0 0 0 0
Depreciacion 830062,248 | 830062248 | 830062248 | 830062,248 | 830062248 | 830062,248 | 830062,248
Ut"'i‘rﬁ‘guzgttgs de -732305,554 | -732305,554 | -732305554 | -732305,554 | -732305,554 | -732305,554 | -732305,554
Impuesto 0 0 0 0 0 0 0
Utilidad 732305554 | -732305,554 | -732305,554 | -732305554 | -732305,554 | -732305,554 | -732305,554
Depreciacion 830062,248 | 830062248 | 830062248 | 830062,248 | 830062248 | 830062,248 | 830062,248
Flujo de caja 97756,6938 | 97756,6938 | 97756,6938 | 977566938 | 97756,6938 | 97756,6938 | 97756,6938
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Figura A 12. VAN y PRI para los mejores escenarios de produccion.

PRI [afios]
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