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RESUMEN

La cascara de naranja es un residuo organico abundante que pueden ser aprovechados y
transformados en productos de alto valor agregado. Por ello, el presente estudio analiza la
prefactibilidad técnico-econdmica de una biorrefineria a partir de cascara de naranja para la
obtencion de aceite esencial, pectina y/o bioetanol destinados a las industrias cosmética y
alimenticia. Primero, se establece que la biorrefineria mas conveniente es la que produce aceite
esencial y pectina, con una produccion anual de 8.7 toneladas de aceite esencial y 44.4
toneladas de pectina citrica. El disefio del proceso de esta biorrefineria consiste en 3 secciones:
el pretratamiento de la materia prima, la extraccion del aceite y la extraccién de la pectina. La
seccion de extraccion de pectina cuenta con la recuperacion y recirculacion del etanol
empleado para reducir los costos de materia prima. A continuacion, se realizan los balances de
materia y energia del proceso. Posteriormente, se seleccionan y dimensionan los equipos de
acuerdo con la metodologia especificada. Finalmente, se realiza el analisis econdmico a partir
de los costos teoricos y los costos del mercado de los equipos. Se encuentra que el tiempo de
recuperacion de la inversion es de 6 afios y que el proyecto es rentable. La implementacién de

la biorrefineria generaria un impacto positivo a nivel econémico, ambiental y social en el pais.

Palabras clave: biorrefineria, naranja, aceite esencial, pectina, arrastre de vapor, hidrolisis

acida, bioetanol.



ABSTRACT

Orange peel is an abundant organic waste that can be used and transformed into products with
high added value. For this reason, this study analyzes the technical-economic pre-feasibility of
a biorefinery from orange peel to obtain essential oil, pectin and/or bioethanol for the cosmetic
and food industries. First, it is established that the most suitable biorefinery set-up is the one
which produces essential oil and pectin, with an annual production of 8.7 tons of essential oil
and 44.4 tons of citrus pectin. The process design of this biorefinery consists of 3 sections,
namely, raw material pretreatment, oil extraction and pectin extraction. The pectin extraction
section features the recovery and recirculation of the ethanol used to reduce raw material costs.
Then, the mass and energy balances of the process are calculated. Subsequently, the equipment
is selected and dimensioned according to the specified methodology. Finally, the economic
analysis is carried out from the theoretical costs and the market costs of the equipment. It is
found that the payback time of the investment is 6 years and that the project would be
profitable. The implementation of the biorefinery would generate a positive economic,

environmental, and social impact in the country.

Key words: biorefinery, orange, essential oil, pectin, steam distillation, acid hydrolysis,

bioethanol.
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1. INTRODUCCION

1.1. Antecedentes

La naranja (Citrus sinensis) es una de las frutas mas cultivadas en el mundo, con una
produccion de mas de 52 millones de toneladas anuales (Statista Research Department, 2020);
en el Ecuador, su produccion anual bordea las 142 mil toneladas (INEC, 2016). De manera
general, la naranja esta constituida por: azucares, fibra, calorias, carbohidratos, grasas y agua.
Su cascara, en particular, presenta: azlcares, lignina, pectina, fibra, aceites, etc. (Ahmed et al.
2015). Debido a su alto contenido de vitaminas y minerales, el principal uso de la naranja es el
consumo alimenticio ya sea como fruta, jugo, y mermeladas, entre otros. Sin embargo, las
aplicaciones de la naranja no son Unicamente como alimento; también sus desechos pueden ser
transformados en productos naturales de alto valor como: aceite esencial, pectina, harinas

citricas, bioetanol, y biogas, entre otros.

Una de las tecnologias que permiten obtener estos productos a través de residuos como
la cascara de naranja son las biorrefinerias. Estas surgen con el proposito de obtener productos
quimicos, biocombustibles y materiales a partir de distintos tipos de biomasa como las cascaras
de naranja, generando una economia circular (Gonzalez, 2008). De manera que una
biorrefineria permite no sélo una gestion adecuada de los residuos organicos, sino también el
aprovechamiento de estos. La implementacion de estas tecnologias contribuye con el desarrollo
sostenible pues sus objetivos abarcan el crecimiento econdémico y la reduccion del impacto

ambiental. Por ello, el presente proyecto propone disefiar una biorrefineria a partir de cascara
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de naranja para la obtencion de aceite esencial, pectina y/o bioetanol como productos para su

aplicacion en la industria cosmética y alimenticia.

El aceite esencial, la pectina y el bioetanol presentan una gran variedad de aplicaciones
en las industrias cosmética y alimenticia. El aceite esencial es un liquido aromatico conformado
por varias sustancias como el limoneno, su principal componente. El aceite es ampliamente
utilizado en la industria cosmética y del cuidado personal para la fabricacion de cremas, aceites
corporales, y desodorantes, entre otros productos. En cuanto a la pectina, esta es un polisacarido
de acido galacturdnico que es empleada en la industria alimenticia como aditivo gelificante,
espesante y estabilizante. Por otro lado, el bioetanol es un producto quimico de origen vegetal
gue presenta la misma composicion quimica que el etanol y es altamente requerido para los
protocolos de bioseguridad y desinfeccién de ambas industrias. De esta manera, la cascara de
naranja es un desecho organico del cual se puede genera un sinnimero de productos y permiten

satisfacer las necesidades de la industria cosmética y alimenticia.

Las industrias cosmética y alimenticia estan entre las industrias mas importantes tanto
a nivel mundial como nacional. Se registra que alrededor del 40% del mercado global del aceite
esencial es destinado a la industria cosmética y del cuidado personal (Grand View Research,
2019). Por otra parte, cerca del 40% del mercado de pectina es empleado en la industria
alimenticia (Market Intellica, 2019) y méas del 3% del mercado mundial del bioetanol es
destinado a los protocolos de bioseguridad de las industrias (Mordor Intelligence, 2020). En
cuanto al mercado nacional, cabe mencionar que la industria alimenticia representa alrededor
del 38% de la manufactura del pais (Ekos, 2018) y la industria cosmética ecuatoriana, por su

parte, esta en constante desarrollo con un crecimiento anual elevado. (El Telégrafo, 2017). Por
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esta razon, se establece que el aceite esencial se destinaria a la industria cosmética, la pectina

a la industria alimenticia, y el bioetanol a ambas industrias.

1.2.  Justificacién

La necesidad de disminuir y revalorizar los desechos de naranja surge de la gran
cantidad de estos que se producen cada afio. S6lo alrededor del 50% de la naranja es
aprovechada, mientras que el otro 50% constituye el residuo, lo que implica una generacion de
desechos de aproximadamente 71 mil toneladas anuales en el Ecuador. Una alternativa
constituye el compostaje de la cdscara; no obstante, este presenta un tiempo de descomposicién
largo debido a las caracteristicas fisicoquimicas de la cascara de naranja como su alto contenido
de humedad, acidez, y la presencia de aceite esencial (Davilay Sierra, 2018). Al no ser tratados,
los desechos de naranja constituyen un problema ambiental dado que contaminan tanto el suelo
como el aguay el aire (Alvarado y Hernandez, 2018). Por ello, este proyecto analiza la posible
implementacién una biorrefineria para obtener: aceite esencial, pectina y/o bioetanol, para de

esta manera tener un proceso que simultaneamente trate y revalorice los desechos.

Ecuador es un pais exportador de aceite esencial, lo que indica que, implementar una
biorrefineria resultaria viable. En la actualidad, existen 18 empresas dedicadas a la produccién
y exportacién de aceite esencial. Una de ellas es la transnacional Young Living Essential Oils,
la cual exporta mas de 5.6 toneladas de aceite esencial al afio, en especial, al mercado
estadounidense (Vistazo, 2018). La exportacion de aceite esencial contribuiria con los ingresos
del pais y permitiria a las empresas locales ganar mayor presencia en el mercado, frente a las

transnacionales.
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Por otro lado, la pectina es un polisacarido sumamente empleado en la industria
alimenticia que es importado al pais. EI nimero de importaciones y la demanda de pectina en
Ecuador reflejan la necesidad de producirla a nivel nacional. En el pais, no se cuenta con
produccion de pectina, por lo que se importan alrededor de 50 toneladas al afio desde paises
como Brasil, Dinamarca y México (SENAE, 2020). Se registra que mas de 23 empresas en el
Ecuador importan pectina para realizar sus procesos (Rivadeneira y Lok, 2016). Por ello, la
produccion de pectina a través de la biorrefineria permitiria cubrir casi en su totalidad la

demanda local.

En la actualidad, hay una creciente demanda de etanol para protocolos de seguridad y
para combustibles, lo cual muestran la necesidad de aumentar la produccion de bioetanol. La
produccidn nacional de bioetanol alcanza los 83 MM litros/afio; no obstante, hay una creciente
demanda de etanol debido a la emergencia sanitaria (USDA, 2018). Las industrias cosmética
y alimenticia, en especial, requieren protocolos de limpieza y desinfeccién sumamente estrictos
dado que se relacionan directamente con la salud del consumidor. Por ello, la implementacion

de la biorrefineria permitiria cubrir esta demanda de etanol.

Por otro lado, se estima inicialmente un margen bruto de ganancias para determinar si
el proyecto es potencialmente rentable. Para este calculo preliminar, se estima la cantidad
requerida de materia primay su costo, asi como el precio de venta del producto en el mercado
y su caudal de produccidon anual. Para ello, primeramente, se establece el tipo de biorrefineria
y combinacion de productos finales mas conveniente en la seccion 2.3 y se realiza el célculo

respectivo. Al comparar los costos de las materias primas y los ingresos por la venta de los
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productos, se encuentra un margen bruto favorable de alrededor de $1.1 MM, por lo cual se

esperaria que el proyecto sea rentable.

1.3.  Objetivos y Resultados esperados

1.3.1. Objetivo general.

Realizar el estudio de prefactibilidad técnico-econémico de una planta para la
valorizacion de la céascara de naranja a través de una biorrefineria para la obtencion de

productos con aplicacién en las industrias cosmética y alimenticia.

1.3.2. Objetivos especificos.

A continuacién, se plantean los objetivos especificos definidos para alcanzar el objetivo

general, los cuales serén desarrollados en los capitulos 2, 3, 4 y 5, respectivamente.

1. Establecer los bioproductos mas adecuados a ser obtenidos por medio de la biorrefineria 'y
en base a esto definir el proceso a implementar.

2. Realizar el disefio conceptual de la planta mediante la seleccion de los equipos y su
dimensionamiento.

3. Realizar el andlisis econdmico de la planta para evaluar la rentabilidad de su

implementacion.

1.3.3. Impacto esperado del proyecto.

Al alcanzar los objetivos previamente descritos, se esperaria generar un impacto a nivel
economico, social y medio ambiental en el Ecuador. La biorrefineria generaria beneficios

economicos al diversificar la matriz productiva del pais, aumentar las exportaciones de aceite
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esencial, evitar la importacion de pectina y/o cubrir la demanda de etanol. Por otro lado, uno
de los impactos medio ambientales mas importantes del proyecto es la reduccion y valorizacion
de desechos de céscaras de naranja en el Ecuador. El impacto a nivel social consiste en la
generacion de plazas de trabajo, puesto que podra generar multiples plazas laborales a nivel de
produccion, distribucion y ventas. Por estas razones, la implementacion de la biorrefineria

tendria un impacto positivo para el pais en varios aspectos.
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2. BASES DEL DISENO

2.1.  Descripcion de producto

Se plantea que los principales productos de la biorrefineria sean: aceite esencial al 100%
de pureza, pectina de grado alimenticio, con un contenido de acido galacturénico minimo de

65%, y/o bioetanol al 96%.

Su presentacién y precio se fijaron de acuerdo con los establecidos actualmente en el
mercado ecuatoriano. La presentacion comercial del aceite y del bioetanol es liquida, y su
envasado consiste en botellas de polietileno de 1.2 litros y 1 galdn, respectivamente. La

presentacion de la pectina es en polvo y su envasado consiste en fundas de 1 kg.

En cuanto a los precios de los productos, se establecen como:

e Aceite esencial: 1 kg a aproximadamente $46
e Pectina: 1 kg a un costo aproximado de $34

e Bioetanol: 1 galon a aproximadamente $16.

Los productos deben ser almacenados y transportados en lugares secos y frescos. El
aceite y el bioetanol deben permanecer lejos de cualquier fuente de ignicidon debido a su

caracter inflamable.

2.2.  Descripcion de materias primas

La materia prima principal del proceso es la cascara de naranja. Esta se obtendra como

subproducto de la extraccion de jugos de naranja de una cadena de supermercados a nivel
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nacional. Adicionalmente, se requieren otras materias primas adicionales de acuerdo con el
proceso del producto que se desea obtener, ya sea aceite esencial, pectina y bioetanol, o solo

dos de los tres productos.

A continuacion, se describen las materias primas necesarias para cada una de las etapas
del proceso. Primeramente, se requiere vapor de agua o un solvente como el cloroformo para
la extraccion del aceite esencial. En cuanto a la hidrdlisis de la pectina, se puede realizar con
un acido fuerte o acido débil. Cuando se desea extraer Unicamente pectina, o pectina y
posteriormente bioetanol, es recomendable utilizar &cido citrico. Para la precipitacion de la
pectina y su lavado se necesita alcohol al 70% v/v. Cuando Unicamente se desea obtener
bioetanol y no pectina, se debe emplear &cido sulfurico para la hidrélisis. Por otro lado, la
obtencion de bioetanol posterior a la hidrolisis de la pectina requiere hidréxido de sodio para
la neutralizacién, agua y enzimas para la hidrolisis, cepas de levadura para la fermentacion,
ciclohexano para la destilacidn del alcohol y carbdn activado para su purificacion. En la seccion
X de Anexos, se encuentra de manera grafica un algoritmo sobre la definicion de las materias

primas en funcion de las distintas combinaciones de procesamiento posibles.

Finalmente, cabe mencionar que las materias primas previamente descritas no forman

parte de los productos finales.

2.2.1. Costosy Proveedores

Se obtendran los desechos de naranja de los establecimientos Supermaxi y Megamaxi
de Corporacion Favorita a nivel nacional, como se menciond previamente. Por otro lado, se
plantea obtener el resto de las materias primas a través de los proveedores de Alibaba mediante

importacion y otros proveedores nacionales como Novachem y Provequim. Los costos
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generales de las materias primas se indican en el Anexo B 9.1, para los procesos descritos. Una
vez seleccionada la biorrefineria y los productos a obtenerse, se especifica el costo y el

proveedor de las materias primas del proceso en la seccion 2.3.4.

2.3.  Seleccién de la Biorrefineria

El disefio y los equipos de la biorrefineria dependen del producto que se desea obtener;
se plantea ya sea una biorrefineria para aceite esencial, pectina y bioetanol, o una biorrefineria
para la extraccion de aceite esencial y pectina o bioetanol. Esta dltima opcion sélo difiere en la
produccion de pectina o bioetanol dado que para la obtencién de ambos productos es necesario
extraer el limoneno, principal componente del aceite esencial, de la c&scara de naranja. A

continuacion, se evaluara el tipo de biorrefineria mas conveniente para la planta.

2.3.1. Biorrefineria para aceite, pectina y bioetanol

Inicialmente, se plante6 disefiar una biorrefineria para el procesamiento de cascara de
naranja para obtener aceite esencial, pectina y bioetanol. A partir de un caudal de
365 toneladas/afio de cascara seca, se podrian obtener aproximadamente 9.1 toneladas de aceite
esencial, 50 toneladas de pectinay 76.5 toneladas afio de bioetanol al afio. Primero, se realiza
la extraccion del aceite esencial de la cascara de naranja, posteriormente la extracciéon de
pectina a partir de los residuos sélidos, y finalmente, la obtencion de bioetanol a partir de los
residuos solidos de la hidrdlisis. Las operaciones unitarias del proceso de esta opcién de

biorrefineria se indica en la figura de Anexos B 9.2.1.

Tras comparar la cantidad de etanol requerida para el proceso de extraccion de pectina

y la produccion de bioetanol, se determind que esta biorrefineria no seria rentable pues la
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cantidad necesaria para la extraccion es mayor a la que produce la biorrefineria. Entonces, se
proponen las siguientes opciones: una biorrefineria para la obtencion de aceite esencial y

pectina, o0 una biorrefineria para aceite esencial y bioetanol.

2.3.2. Biorrefineria para aceite y pectina

La biorrefineria aceite-pectina produciria aproximadamente 9.1 toneladas de aceite
esencial anuales y cerca de 50 toneladas de pectina anuales. El proceso es el mismo que el de
la primera biorrefineria salvo que no cuenta con la seccion de produccién de etanol. Como
resultado, se generan 306 toneladas de residuo al afio. Las operaciones unitarias de esta opcién

de biorrefineria se encuentran en el diagrama de bloques de la figura de Anexos B 9.2.2.

2.3.3. Biorrefineria para aceite y bioetanol

La biorrefineria aceite-etanol tendria una produccion alrededor de 9.1 toneladas anuales
de aceite y 89 toneladas anuales de bioetanol. El proceso es el mismo de la primera biorrefineria
salvo que no se obtiene pectina y se realiza una hidrolisis con acido sulfurico a partir de los
residuos de la extraccion de aceite, para posteriormente trabajar con la mezcla de liquidos y
solidos y producir el bioetanol. Entonces, se generan 267 toneladas de residuo anuales. Se
puede observar las operaciones unitarias que conforman esta opcion de biorrefineria en la

figura de Anexos 9.2.3.

Para definir cual de las dos alternativas de biorrefinerias propuestas se va a disefiar, se
realizd una matriz de decisién tomando en cuenta factores como: la disponibilidad y costo de
la materia prima, costos y pertinencia de los productos, y la complejidad del proceso. Las

matrices y su respectiva explicacion se encuentran adjuntas en el Anexos 9.3. Como resultado
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de este analisis, se establece que la biorrefineria para la produccion de aceite esencial y pectina
es mas conveniente debido a su mayor pertinencia, menor complejidad y mayor disponibilidad

de las materias primas.

2.4.  Seleccion de procesos de extraccion.

Una vez seleccionada la biorrefineria, se identifican los subprocesos a definir para la
extraccion de aceite esencial y la extraccion de pectina. Para ello, se plantean 2 opciones de
tecnologias entre cuales seleccionar para la obtencidn de aceite esencial: extraccion por arrastre
de vapor, o extraccion con solvente. Se realiz6 una matriz de decision y se evaluaron criterios
como costos y rendimientos del proceso, riesgos y la pureza del producto. La matriz y el
respectivo analisis se encuentra en la seccion Anexos 9.3. Como resultado, se determind que
el proceso mas adecuado es la extraccion por arrastre de vapor debido a su rendimiento

aceptable, mayor pureza, menores costos y riesgos en la operacion.

De igual manera, se identifican los posibles 2 subprocesos para la extraccion de pectina:
hidrolisis con acido citrico, o &cido clorhidrico. Para ello, se realiza una matriz de decisién para
evaluar factores como el rendimiento, costo del proceso y la disponibilidad y toxicidad del
acido. Entonces, se establece que el proceso de hidrdlisis &cida con acido citrico es mas
conveniente por su baja toxicidad, mayor disponibilidad y menores costos. La matriz se

encuentra adjunto en la seccién de Anexos 9.3.
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2.5.  Costos por unidad de materia prima.

Después de seleccionar la biorrefineria aceite esencial- pectina, y el proceso para
obtener ambos productos, se determina que las materias primas requeridas son acido citrico,
etanol y vapor de agua. Para la extraccion de aceite esencial, se empleard 4 L de agua por cada
300 g de céscara seca. Para la extraccion de pectina, se empleard una relacion céscara seca-
acido citrico en solucion de 1:15 (w/v). La concentracién de la solucion serd de 0.1 M. En
cuanto a la relacién etanol-acido citrico en solucion, esta serd de: 1:1.5. De manera que, se
obtendra un costo de materia prima por kilo de aceite esencial de $0.22 y un costo total por

kilo de pectina de $19.69, como se muestra a continuacion:

Tabla 1. Materias primas y costos por unidad de produccién del proceso seleccionado

Producto Materia Prima | Costo por Kilo Proveedor
Aceite Esencial | Vapor de Agua | $ 0.22 EPMAPS (Vapor generado por la
planta)
Pectina Acido Citrico | $ 1.30 Novachem/Alibaba
Etanol $ 18.34 Novachem/Alibaba
Agua $ 0.05 | EPMAPS y Destilador de la planta

2.6. Ubicacioén

Se propone que la planta esté ubicada en la ciudad de Quito, especificamente en el
parque industrial de Quito (PIQ) en la zona de ltulcachi. Esta ubicacion se plantea dado que se
trabajara con los desechos del jugo de naranja producido en los establecimientos de
Corporacion Favorita y, 23 de los 54 establecimientos a nivel nacional, se encuentran
localizados en Quito. Esta zona esta dentro del distrito Metropolitano de Quito y tiene facilidad

de acceso puesto que esta localizada en el kilometro 4.8 de la via Pifo-Pintag y cuenta con las
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principales vias de acceso. Se encuentra a 12 km del aeropuerto Mariscal Sucre (Orozco,

Benitez y Gomez, 2013).

El parque industrial de Quito tiene una ubicacion estratégica pues cuenta con todos los
servicios basicos como servicio de alcantarillado, energia eléctrica, iluminacion y agua potable
(Orozco, Benitez y Gomez, 2013). El costo del agua potable esté alrededor de los $0.42 por
metro cubico (Pacheco, 2014), y el costo de energia eléctrica es de $0.08 kWh. Ademas, en
cuanto a condiciones climaticas, se tiene que la temperatura es de entre 12 y 18 °C y presenta
una precipitacion media de 1,000 a 2,000 mm al afio (CAPSERVS MEDIQOS, 2015). También,
la poblacion aledafia que comprende la comunidad de Itulcachi, la cual tiene cerca de 3,500
habitantes, esta de acuerdo con la industrializacion de la zona pues se considera en parte una

fuente de empleo (Pacheco, 2014).

2.7.  Limitaciones y normas

En cuanto a las limitaciones, se identifica principalmente como limitacion interna el
residuo solido de la extraccién y como limitacion externa a la temporada baja de naranjas en
el Ecuador. El residuo se podria considerar a futuro en la fabricacion de carbon activado pues
presenta un contenido considerable de carbdn (Tovar, 2017). Por otro lado, la temporada alta
de cosechas de naranja, no representa un problema pues supermercados como Supermaxi y
Megamaxi cuentan con disposicidn de naranjas durante todo el afio. De esta manera, la Unica
limitacion pertinente seria el residuo sélido, para el cual a futuro se plantea dar una aplicacién

para tener un proceso “zero waste”.
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Por otro lado, las normas por considerar abarcan normas de requerimiento de los
productos, normas generales de calidad, manejo de quimicos y residuos, asi como permisos de
funcionamiento de la planta. Las normas para aceites esenciales abarcan la norma 1SO 3120:
2019, ISO/TC 54y 1a ISO/TS 210: 2014. La normas para pectina abarcan la norma ISO 22000
y los reglamentos establecidos por la FAO. La especificacion de las normas previamente
mencionadas se encuentran en la seccion de Anexos 9.6 . Estas permitiran verificar que los
productos cuenten con la calidad requerida para su venta en el mercado y que el funcionamiento

y manejo de la planta sea el correcto.

2.8. Terminologia especializada.

2.8.1. Acroénimos.

USP: United States Pharmacopeia

FDA: Administracion de Medicamentos y Alimentos (Food and Drug Administration)

2.8.2. Términos.

Aceite esencial: es una mezcla de sustancias volatiles, aromaticas y naturalmente sintetizadas

que se encuentran en las plantas o los 6rganos de estas (Lopez, 2004).

Pectina: es un polisacarido natural que se encuentra en la pared celular de frutas y verduras

(Thakur, Singh, y Handa, 1997).

Grado de esterificacion: es un parametro que viene dado por el porcentaje de grupos

carboxilos esterificados y permite identificar el tipo de pectina (Mellinas, et al, 2020).
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Limoneno: es un monoterpeno ciclico encontrado naturalmente en los citricos, siendo uno de
los principales componentes del aceite esencial de naranja (Castellanos, Villamil, y Lopez,

2007).

Arrastre de vapor: método para la extraccion de aceites que consiste en el uso de vapor para

extraer sus componentes volatiles (Casado, 2018).

Hidrdlisis acida: reaccion dada por la adicion de agua y acido que resulta en la descomposicion

de sustancias complejas en sustancias sencillas. (Tejeda, Quintana, Pérez y Young, 2011).
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3. CAPITULO 3: DISENO DEL PROCESO
El disefio del proceso de extraccion de aceite esencial y pectina de la biorrefineria se
basa en la metodologia del Anexo A. En el presente capitulo, se fijara el caudal de produccion,
las condiciones de operacion del proceso seleccionado, y su balance de masa con las

composiciones de las corrientes principales.

3.1. Caudal de Produccion

El caudal de produccion del proceso fue establecido en base a la cantidad de desechos
generados por los establecimientos Supermaxi y Megamaxi de la Corporacion Favorita a nivel
nacional. Se registra que se producen alrededor de 5 toneladas diarias de cascara de naranja
como desecho que resulta de la produccion de jugo de naranja marca Supermaxi. Por lo tanto,
se fija el caudal de alimentacion anual en 365 toneladas de cascara seca tomando en cuenta un
80% de humedad en la céscara recién desechada. Los rendimientos de extraccion fueron
establecidos como 2.5% w/w para el aceite y 14% wi/w para la pectina, en base seca. A partir
de estos, se establece que el caudal de produccion es de aproximadamente 9 toneladas anuales

de aceite esencial de naranja y cerca de 50 toneladas anuales de pectina.

3.2. Diagrama de Flujo.

El diagrama de flujo se realiz6 en base al diagrama de bloques de la seccién 2.3.1 e indica las

operaciones unitarias del proceso con la representacion de su equipo respectivo.
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Figura 1. Diagrama de flujo de la Biorrefineria
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3.3.  Condiciones de Operacion

Tras definir el proceso, se establecen las condiciones de procesamiento para la
extraccion del aceite y la pectina. El proceso se define como una combinacion de continuo y

batch, y consta de 2 etapas:

La primera etapa comprende las corrientes (1-5) consiste en el pretratamiento de las
cascaras de naranja, el cual se realiza conforme estas llegan hasta completar la cantidad de
cascara seca requerida para una extraccion. Las cascaras de naranja ingresan a la balsa de
lavado (L01), pasan a la picadora (P01) y se secan durante 12 horas a 40 °C en el horno (S01).
Posteriormente, pasan al molino de rodillos (M01) y son almacenadas en el tanque de

almacenamiento (T-01).

La segunda etapa comprende las corrientes (5-31) y comprende la extraccion de los
productos. Esta seccion inicia con la extraccion de aceite esencial por arrastre de vapor en el
extractor (E-01) con vapor a 90 °C. Posteriormente, se condensa en el 1-01 y se separa el aceite
del agua al pasar por las centrifugas (C-01 y C-02) y el decantador (D-001). El aceite se
almacena en el tanque (T-02). Tras la extraccion del aceite, se procede a la extraccion de la
pectina, que consiste en la hidrolisis acida de los residuos solidos con la solucién de acido
citrico por alrededor de 1 hora en el reactor agitado a 60 °C (R-01). Se separan los sélidos de
los liquidos a través de un filtro prensa (F-01) y se realiza la precipitacion de la pectina por 12
horas en el tanque de precipitacion (T-03) con etanol al 70%. Se separa el etanol de la mezcla.
Posteriormente, la mezcla pasa al tanque de lavado (T-04) donde se emplea nuevamente

alcohol al 70%. Luego, se separan los sélidos a través del filtro prensa (F-02). El liquido
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recuperado junto con el liquido separado del tanque de precipitacion se dirige a una columna
de destilacion (CD-01) donde se obtiene alcohol al 70% y se almacena en el tanque respectivo
(T-05). Finalmente, la pectina pasa al secador (S-02) durante 12 horas a 40 °C. Posteriormente,
se muele en un molino de bolas (M-02) y se almacena en el tanque de almacenamiento

respectivo (T-06).

3.4. Balances de masa.

El balance de masa se realiz6 en sistemas constituidos por las siguientes tres secciones:
el pretratamiento, la extraccion de aceite y la extraccion de pectina. Por medio de los balances
de masa, se determinan el flujo mésico y la composicion de las corrientes principales, las cuales
vienen dadas en kilogramos por extraccion. Para establecer el caudal de alimentacion del
balance, se considera una disponibilidad de materia prima de 1,825 toneladas de céascara
himeda anuales y un nimero de extracciones mensuales de 21. Ademas, para el célculo se
tomd en cuenta las pérdidas de masa correspondientes a los equipos, las cuales se encuentran

detalladas en el Anexo C.



Tabla 2. Balance de masa de la biorrefineria
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Kg/extraccion

1. Pretratamiento

2. Extraccion de Aceite Esencial

Entrada

Salida

Entradas

Salida

Componentes

1

5

5

14

15

Céscara

1448.41

1403.38

1403.38

Vapor de Agua

18655.54

Agua

5793.65

1075.09

s6lidos

1368.29

Acido Citrico

Etanol

Aceite Esencial

34.42

Pectina

Caudal Total

7242.06

1403.38

1403.38

18655.54

34.42

2443.38

Kg/extraccion

3. Extraccion de Pectina

Entradas

Salidas

Componentes

15

16

20

23

26

31

Cascara

Vapor de Agua

Agua

1075.09

21140.66

20001.12

Sélidos

1368.29

Acido Citrico

406.99

389.18

Etanol (70%)

25070.12

25070.12

48770.79

Aceite Esencial

Pectina

176.31

Caudal Total

2443.38

21547.66

25070.12

25070.12

69161.08

176.31

El balance de masa de todas las corrientes se encuentra adjunto en el Anexo C.
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4. CAPITULO 4: DISENO DE LA PLANTA

Después de haber definido el proceso y calculado las capacidades de procesamiento de
los equipos, se procede a realizar el disefio de la planta, el cual consiste en la seleccion del tipo
de equipo a utilizar y su dimensionamiento de acuerdo a la metodologia detallada del Anexo
A. De esta manera, tras definir las operaciones unitarias del proceso, se selecciona el tipo de
equipo mas conveniente para llevarla a cabo. Luego, se procede a realizar el dimensionamiento
del equipo. Para ello, se empieza por determinar las capacidades de los equipos a partir de
balances de masa, donde se determinan los caudales de procesamiento de cada operacién
unitario y sus respectivos equipos. A continuacion, se identifica el equipo y las especificaciones
determinadas para las 3 secciones: pretratamiento, extraccion de aceite esencial y extraccion

de pectina.

Varios de los equipos de las dos primeras secciones son equipos comunes gque no
requieren un dimensionamiento detallado y cuyas especificaciones se determinan mediante
cotizaciones. Por otro lado, la seccidn de extraccion de pectina requiere un dimensionamiento
maés detallado, pues contiene uno de los equipos mas relevantes del proceso: el reactor donde

se lleva a cabo la hidrdlisis acida.

Como consideracion general, el dimensionamiento de los tanques del proceso se realizo
con terminales planas para la base y terminales elipticas para las tapas. La terminal plana se
selecciona dado la estabilidad del tanque y la eliptica puesto que requiere una menor cantidad
de material que otras geometrias, lo cual disminuiria su costo. A continuacion, se indicara la

seleccion y dimensionamiento de acuerdo con las tres secciones nombradas previamente y una
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seccion de equipos adicionales. Los calculos y cotizaciones consideradas para este analisis se

encuentran en los Anexos D y E.

4.1.  Seleccion y Dimensionamiento de los equipos de pretratamiento

Para comenzar el proceso, se deben eliminar las impurezas presentes en la cascara de
naranja mediante la balsa de lavado. Esta operard conforme lleguen los residuos de naranja
para completar la cantidad requerida para una extraccion como se indicé en la seccion 3.3. El
equipo debe procesar cerca de 5,227 kg/extraccion. Posteriormente, se debe disminuir el
tamarfio de las céscaras a través del triturado para aumentar el area de transferencia de calor en
el secado posterior para lo cual se requiere una picadora. Luego, se requiere realizar el secado
de la materia prima para lo cual se selecciond un secador eléctrico de geometria rectangular
para remover el agua de las cascaras de naranja, las mismas que se componen de un 80% de
humedad y un porcentaje adicional de agua retenida en el lavado. A continuacion, se debe
reducir los sélidos a un tamafio de particula fina. Para esto, se utiliza un molino de rodillos que
aplica una fuerza de compresién y alcanza el tamafio deseado. La cantidad de céscaras que
debe procesar es aproximadamente de 1,400 kg/extraccion. Finalmente, para almacenar las
cascaras se emplea un tanque de almacenamiento con una capacidad de 3.4 m® que equivalen

a esta cantidad de procesamiento.

A continuacién se indican las especificaciones de los equipos cotizados (Anexos E) y

los equipos dimensionados para esta seccion.



Tabla 3. Especificaciones de los equipos empleados en el pretratamiento
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Pretratamiento

Equipo Parametros
Modelo | Capacidad Potencia (kW) Parametros Adicionales
(kg/h)
Balsa de ACQP2500| 100-500 4 Peso (kg) 400
Lavado
Picadora ACMQ400 | 300-400 1.5 Tamafio | 950*700*110
(mm) 0
Molino de JHM 40B | 300-1000 15 Tamario 40-120
rodillo de
particula
(malla)
Peso 850
Tamafio |1100*%950*19
molino 60
Equipo Masa Feed | Volumen Dimensiones Q neto (kW)
(kg) Secador + | (largoxanchoxaltura)
20% (m?) (m)
Secador 1 7086.86 10.97 1.38x2.07 x 2.76 355.07
Equipo Volumen | Didmetro Altura (m) Espesores(m)
(m) (m)
Tanque 411 1.30 3.11 Tanque 0.012
Almacenamie
nto Céscaras
Terminal 0.016
plana
Terminal 0.012
eliptica




4.2.  Seleccion y Dimensionamiento de los equipos de extraccion de aceite esencial

37

Primeramente, se debe extraer el aceite esencial de los sélidos para lo cual se emplea

un equipo de destilacion por arrastre de vapor.

Este operard con alrededor de

1,400 g/extraccion. El aceite y el vapor de agua deben ser posteriormente condensados

mediante un intercambiador de calor, para luego realizar la separacion de aceite esencial y

agua. Para ello, se emplea una centrifuga y un decantador. Para el caso de la centrifuga, se

emplearé el equipo por 2 ocasiones: la primera permite separar la mayoria de agua de la mezcla

(alrededor del 70%) y la segunda para extraer parte del agua remanente (20%). Dado que la

centrifuga presenta una capacidad de alrededor de 5 m3 se debe afadir un tanque de

almacenamiento para que se recepte la mezcla aceite-agua del condensador mientras opera la

centrifuga. Por otro lado, el decantador a utilizar consiste en un tanque cilindrico de acero

inoxidable 304 (SS 304). Una vez separado el aceite esencial en el decantador, se almacena en

un tanque de SS 304. Las especificaciones de estos equipos se indican en la siguiente tabla.

Tabla 4. Especificaciones de los equipos empleados en la extraccion de aceite esencial

Extraccion de Aceite Esencial

Equipo Parametros
Modelo Capacidad | Potencia Parametros Adicionales
(kW)
Extractor LSZL - 1000 - V efectivo 5000L
5000DL kg/batch
P disefio 0.9MPa
T disefio 110°C
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Centrifuga MT-400 5m? 22.5 Tamafio 350 x 1500
mm
Equipo Caudal Q (kW)
agua(kg/h)
Condensador 226482.40 2.96E+03
Equipo Vtanque (m3) | Didmetro | Altura (m) Espesores(m)
(m)
Tanque 5.62 1.44 3.45 Tanque 0.007
Almacenamiento -
Aceite Terminal plana 0.019
Terminal eliptica 0.007
Decantador 2.24 1.06 2.54 Tanque 0.005
Terminal plana 0.014
Terminal eliptica 0.005
Tanque 0.05 0.30 0.71 Tanque 0.005
Almacenamiento -
Aceite Terminal plana 0.005
Terminal eliptica 0.002

4.3.  Seleccidén y Dimensionamiento de los equipos de extraccion de pectina

La extraccion de pectina se lleva a cabo en el equipo mas relevante del proceso. Dado

que se requiere realizar la hidrolisis &cida de la pectina en un reactor con agitacion a 60 °C, se

debe dimensionar un reactor CSTR con chaqueta de calentamiento. Para ello, se determina la

capacidad volumétrica de acuerdo con el flujo masico del balance de masa. El

dimensionamiento consiste en determinar las dimensiones del tanque del reactor (volumen,

altura y didmetro), los espesores de pared de los componentes que conforman el reactor (tanque

y terminales) las especificaciones del agitador (tipo, diametro y potencia requerida) y el calor

que se debe aplicar para alcanzar y mantener la temperatura adecuada.
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Posteriormente, para la separacion de solidos y liquidos antes de la precipitacion y
después del lavado, se opta por un filtro de prensa dada su alta eficiencia de separacién de 98%,
lo que permite una buena recuperacion tanto de solidos como de liquidos. La precipitacion de
la pectina, asi como su lavado, debe llevarse a cabo en tanques de SS 304 que presenten la
capacidad volumétrica requerida. El tanque de precipitacion a diferencia de los otros tanques
debe contar con ambas terminales planas para evitar la evaporacion del etanol. Adicionalmente,
requiere un tamiz para la retencion del gel de pectina. Por otro lado, la recuperacion del etanol
para su reutilizacion en la precipitacion y lavado requiere una columna de destilacién de SS
304. Sus especificaciones se determinaron con la ayuda de Hysys, como se indica en la
metodologia del anexo A. Para realizar el secado de la pectina, se optd por un secador de
geometria rectangular. Finalmente, para obtener un tamafio de particula sumamente fino, se
realiza la molienda con un molino de bolas cuyos principios son las fuerzas de impacto y

friccion. Entonces, la pectina en polvo es almacenada en un tanque cilindrico de SS 304.

Tabla 5. Especificaciones de los equipos empleados en la extraccion de pectina.

Extraccion de Pectina

Equipo Parametros

Modelo Capacidad Potencia (kW) Parametros Adicionales

(kg/h)
Filtrode | KZG200/15 24,000 2.6 Dimension | 9.82X3.15X2.
Prensa 1 00-U es (m) 87
Filtro de KZG150/15 18,000 2.6 Dimension | 11.6X3.15X2.
Prensa 2 00-U es (m) 87
Molino de MQG 50-100 2.2 Tamafio de| 0.074-0.4
Bolas particula
(mm)
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Equipo Volumen Diametro Altura (m) Espesores(m)
(m3) (m)
Tanque 3141 2.55 6.13 Tanque 0.009
Mezclador - - -
Parametros | Potencia del Agitador (kW): 723.23 | Terminal 0.036
Adicionales plana
Area de Chaqueta (m2): 7.68 Terminal 0.009
eliptica
Tanque 61.70 3.20 7.68 Tanque 0.010
Precipitacion
Terminal 0.045
plana
Terminal 0.045
plana
Tanque 36.85 2.69 6.47 Tanque 0.010
Lavado
Terminal 0.033
plana
Terminal 0.010
eliptica
Columna 95.27 4.52 5.94 Espesor(m 0.012
Destilacion )
Parametros | N°Platos 6
Adicionales
Tanque 61.55 3.20 7.67 Tanque 0.010
Almacenami
ento Etanol
Terminal 0.047
plana
Terminal 0.010
eliptica
Tanque 0.31 0.54 1.31 Tanque 0.005
Almacenami
ento Pectina
Terminal 0.008
plana
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Terminal 0.005
eliptica
Equipo Masa (kg) | Volumen Dimensiones Qneto (kW)
Secador | (largoxanchoxaltura)
(m3) (m)
Secador 2 1920.23 2.44 0.85x1.7x 1.28 63.1

4.4.  Seleccién y Dimensionamiento de los equipos adicionales

Por otro lado, se tienen como equipos adicionales al proceso la caldera responsable de
la generacion de vapor de agua, tanto para la extraccion del aceite como para el calentamiento
del reactor en la hidrélisis. También se toma en cuenta el uso de un destilador de agua empleado

para preparar la solucién de acido citrico de la extraccion de pectina.

Ademas, se identifica la necesidad de integrar 4 bombas en el proceso general: la
primera para el transporte de la mezcla de la centrifuga al decantador, la segunda para el
transporte del filtro prensa 1 al tanque de precipitacion, la tercera desde la prensa 2 a la
alimentacion de la columna de destilacion, y la Gltima del tanque de la columna al tanque de
etanol. De acuerdo con el tipo de fluido que transportan, se selecciona el tipo de bomba. La
primera y Ultima bomba transportan fluidos por lo que se opta por bombas centrifugas. La
segunda y tercera transportan fluidos con sélidos suspendidos por lo que se seleccioné trabajar
con bombas de diafragma. A continuacion, se indican las especificaciones de los equipos

adicionales previamente descritos.




42

Tabla 6. Especificaciones de los equipos adicionales requeridos para el proceso.

Equipos adicionales
Equipo Capacidad | Potencia (kW) Parametros Adicionales
(kg/h)
Destilador de | 140 L/h 84 Dimensiones (m) | 0.6 x0.81x 1.42
Agua
Equipo Caudal de Qfuel (kW) mfuel (kg) maire(kg)
agua
(kg/h)
Caldera 1,214-4,664 3,628.47 298.15 5,403.95
Equipo Tipo Caudal (kg/s) Potencia (kW)
Bomba 1 Centrifuga 18.64 0.38
Bomba 2 Diafragma 6.58 0.59
Bomba 3 Diafragma 4.80 0.12
Bomba 4 Centrifuga 3.48 0.22

4.5. Balance de Energia'y Consumo energético de los equipos.

Para definir los requerimientos energéticos de cada equipo, se realizo el balance de
energia a partir de la metodologia de Anexos D 11.5. Ademas, al tomar en cuenta el nimero
de horas de operacion de cada equipo, se determind su consumo energético en kW. A
continuacion, se muestra la energia requerida y la energia liberada de los equipos de acuerdo

con el tipo de operacién en la Tabla 7.

Mediante el balance, se determina que se requerird 1.55E08 kJ por extraccion, lo que
implica un consumo mensual de 798,693 kWh de la biorrefineria. El requerimiento total de la
tabla inicamente considera la cantidad de energia que debe ser aplicada al sistema, es decir, no

considera el calor liberado por el condensador. Tras realizar el balance de energia para
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determinar el requerimiento energético, se determina el mecanismo por el que se le otorga
energia a cada uno de los equipos. Todos los equipos trabajan con energia eléctrica a excepcion

de la caldera que trabaja a diesel

Tabla 7. Balance de energia y requerimiento energético por extraccion.

Equipos KJ KW
Balsa de Lavado 7.20E+04 4.00
Picadora 3.51E+04 1.50
Secador 1.53E+07 256.55
Molino rodillo 5.40E+04 15.00
Condensador -4.26E+07 -2,958.27
Centrifuga 1.62E+05 22.50
CSTR 2.60E+06 723.23
Filtro de prensa 9.36E+03 2.60
Prensa 9.36E+03 2.60
Secador 1.97E+06 45.56
Molino de bolas 1.03E+04 2.20
Columna Destilacion 8.11E+07 5,633.09
Caldera 5.22E+07 2,647.57
Destilador Agua 1.66E+06 84.00
Bomba 1 1.12E+03 0.38
Bomba 2 2.14E+03 0.59
Bomba 3 1.72E+03 0.12
Bomba 4 3.19E+03 0.22
TOTAL 1.55E+08 9,441.71

Una vez obtenidas las dimensiones y especificaciones de cada uno de los equipos, se

procede a realizar su estimacion de costos y la consecuente estimacion de costos de la planta.



44

5. CAPITULO 5: ANALISIS ECONOMICO

En la presente seccion, se identifican los componentes de costos de la planta: la
inversion de capital fijo, los costos de produccidn, el capital de trabajo y los ingresos anuales.
Con estos se procedera a estimar el flujo de caja de la biorrefineria y, finalmente, determinar
el tiempo de recuperacion de la inversion y la rentabilidad de la planta. La estimacion de costos
de la planta parte del costo tedrico de los equipos, el cual emplea las correlaciones sugeridas
en la Tabla 6.6 del libro “Chemical Engineering Design: Principles, Practice and Economics
of Plant and Process Design”de Sinnot y Towler, y del costo real, el cual se basa en precios de

cotizaciones.

5.1. Estimacion de costos de la planta

La estimacion del costo de la planta se realiza a partir del dimensionamiento de los
equipos realizado en el capitulo previo. El costo de la planta parte del calculo del costo ISBL
para los costo tedricos y reales de los equipos. El costo ISBL (Inside Battery Limits) constituye
el costo de la planta en si, para lo cual parte del costo de los equipo y considera sus factores de
instalacion respectivos, de acuerdo al método factorial de Lang, el método de Hand, y el

método factorial detallado.

El método de Lang considera unicamente el tipo de proceso que se lleva a cabo para
determinar el valor de los factores de instalacion. Por otro lado, el método de Hand considera
el material y el tipo de equipo. Finalmente, el método factorial detallado abarca factores de
instalacion de: tuberias, trabajo eléctrico, estructuras, instrumentacion, etc, los cuales son

distintos de acuerdo al tipo de proceso (liquido, s6lido o mixto).
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A continuacién, se presenta un resumen de los costos ISBL obtenidos para los costos

tedricos y reales.

Tabla 8. Resumen del costo ISBL calculado para los costos tedricos y reales de los equipos

empleando los métodos factoriales.

Costos tedricos Costos reales
Lang $5,382,100.45 $ 2,565,584.63
Métodos Hand $5,045,673.11 $2,182,221.04
Factorial $4,615,758.76 $2,365,192.10
Detallado
Promedio $5,014,510.77 $2,370,999.26

La estimacién de costos obtenido a partir de los costos tedricos de los equipos es un
costo sobreestimado, mientras que el costo calculado a partir de los costos reales esta
subestimado. Se puede observar que tienen relacién aproximada de 2:1. Por ello, se opta definir
el costo ISBL como un promedio de ambos casos, de manera que el costo ISBL es de:

$3,692.755.

5.2.  Inversidn de capital fijo, capital de trabajo y costos de produccidn.

A partir de la estimacidn del costo de la planta se realiza el calculo de la inversion de
capital fijo que corresponde al componente fisico de la planta. Para esta seccion, se consideran:
el costo ISBL, costo OSBL, costos de Ingenieria y costos por imprevistos. El costo OSBL
abarca el gasto por modificaciones en la infraestructura; los costos de ingenieria, los

relacionados al disefio de detalle y la construccion como la ingenieria de proceso y la
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supervision de construccion, y los costos por imprevistos abarcan las posibles variaciones de
precios del mercado, modificacion de alcance del proyecto, y otros. Por otro lado, se realiza
el calculo del capital de trabajo partiendo de los balances de masa y los requerimientos del
proceso. El capital de trabajo estd compuesto por los costos de materias primas y de produccion

que se requieren para la puesta en marcha y operacion inicial.

Los costos de produccion estan constituidos por los costos de operacion fijos y los
costos de operacion variables. Los costos variables estan conformados por los costos que
dependen del rendimiento y el caudal de produccién de la planta, mientras que, los costos fijos

no dependen de ello. A continuacidn, se presentan una tabla resumen de los costos totales.

Tabla 9. Resultados de la inversion de capital fijo, capital de trabajo y costos de produccion.

Resumen de Costos

Capital Fijo $ 7,496,292.68
Capital de Trabajo $ 889,407.54
Costos de Produccion Fijos $ 417,252.77
Costos de Produccion Variables $ 90,123.43

5.3. Estimacidn de ingresos y flujo de caja

A partir del caudal de produccién y el precio de venta, se establecen los ingresos por

ventas como se indica en la siguiente tabla.
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Tabla 10. Célculo de Ingresos por ventas

Ingresos
Precio de venta Aceite $ 68
Precio de venta Pectina $ 34
Produccion Aceite (kg) 8674.33
Produccién Pectina (kg) 44,430.99
Ventas Anuales Totales $ 2,100,508.24

Una vez que se obtienen los ingresos y los costos de las secciones previas, se calculan el
margen y beneficio bruto, el beneficio neto, y el ingreso imponible (descrito como el beneficio
neto menos la depreciacion), para plantear el flujo de caja. Para los calculos es necesario
considerar la depreciacion y los impuestos. Finalmente, se obtiene el flujo de caja del proyecto,
el cual a partir del sexto afio presenta un saldo positivo de $666,990.35; es decir, se empieza a
generar una ganancia neta a partir del sexto afio. El flujo de caja se encuentra en la seccién 13.8

de Anexos F.

5.4.  Analisis de recuperacion.

Para realizar el analisis, se calcula el niUmero de afios de recuperacién de la inversion
en base al capital fijo, capital de trabajo y el beneficio neto. Tras conocer el tiempo de
recuperacion, se puede determinar la rentabilidad de la biorrefineria a corto, mediano o largo

plazo.

El anélisis consiste en comprobar el nimero de afios de recuperacion encontrado en el

flujo de caja mediante el calculo que emplea el capital fijo de inversién, el capital de trabajo y
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el beneficio neto. Ademas, se calcula el valor actual neto (VAN) y la tasa interna de retorno

(TIR).

Tabla 11. Resultados de parametros empleados para el analisis de recuperacion.

Anélisis de Recuperacion

Tiempo de recuperacion 5.62
Tasa de interés 10.00%
VAN $1,762,877.40
TIR 15.28%

A través de estos resultados, se puede establecer que la recuperacion de la inversién se

da a largo plazo, al ser de aproximadamente 6 afios. A partir del VAN, se establece que el

proyecto es rentable cuando se puede recuperar mas del 15% de la inversion al afio. Finalmente,

se determina que el proyecto es rentable dado que el valor actual neto VAN es positivo y la

tasa interna de retorno TIR es mayor a la tasa de interés del banco. Adicionalmente, se evalud

la rentabilidad del proyecto bajo la suposicidn de un precio menor de pectina al que se definio

originalmente, dado que existen varios importadores de pectina a nivel nacional, con una

variedad de precios de venta.

Tabla 12. Resultados de parametros empleados para el andlisis de recuperacion alternativo

Analisis de Recuperacion Alternativo

Precio Pectina $29.00
Tiempo de recup 6.59
Tasa de interés 10.00%
VAN $419.829,42
TIR 11.3%
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Entonces, se encontr6 que es posible disminuir el precio de venta de la pectina hasta $27.5. No
obstante, si se disminuye el precio, se disminuyen las ganacias y se alarga el tiempo de
recuperacion a 7 afios. Por lo tanto, se podria considerar disminuir el precio de la pectina sélo

temporalmente como estrategia de venta hasta posicionar el producto en el mercado.

Por otro lado, se debe considerar que existe una gran variedad de equipos en el mercado,
de manera que se requiere un analisis de costos mucho mas especifico empleando cotizaciones
y convenios de compra con empresas reales para determinar de una manera mas precisa el costo
de la planta. También, cabe mencionar que el costo de transporte de materia prima considerado
en los costos de produccion de ambos analisis podria representar un ahorro al emplearlo como
argumento de negociacion con el generador de desechos o una reduccion de impuestos por

parte del Estado.
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6. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES
En este proyecto se logro realizar el estudio de prefactibilidad de la implementacién de
una biorrefineria para el procesamiento de cascara de naranja para la produccion de aceite
esencial y pectina destinado a las industrias cosmética y alimenticia, respectivamente. El caudal
de produccién de la planta se fijo a partir del caudal de cascaras de naranja disponibles y se
definio en 8.7 toneladas anuales de aceite esencial y 44.4 toneladas de pectina. Esta produccién
seria destinada a la exportacion de aceite esenciales y reduccion de importaciones de pectina

en el Ecuador.

Primeramente, se definio el proceso para lo cual se selecciond el tipo de biorrefineria'y
el proceso de esta en funcién a los productos a ser obtemidos. Entonces, se establecié que la
biorrefineria mas conveniente y pertinente a realizar es la que produce aceite esencial y pectina.
Se determiné que la extraccién del aceite por arrastre de vapor y la extraccion de la pectina por
hidrolisis acida empleando acido citrico son los méas apropiados para el proceso. Ademas, se
identifico la necesidad de una seccién de recirculacion de etanol dado las grandes cantidades

requeridas.

El disefio de la planta se realiz6 satisfactoriamente. Este consistio en seleccionar el tipo
de equipo para cada una de las operaciones unitarias y dimensionarlo en base a la metodologia
adjunta. Se dimensionaron los siguientes equipos: los secadores, los tanques de
almacenamiento, sedimentadores, condensador, reactor agitado continuo, tanques de
precipitacion y lavado, la columna de destilacion, la caldera requerida y las bombas. El resto
de los equipos se trata de equipos comunes cuyas especificaciones se definieron en base a las

capacidades y modelos disponibles en mercado. Entre ellos, estan: la balsa de lavado, picadora,
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molinos, destilador de agua, filtros prensa, centrifuga y extractor. Este dimensionamiento
permitié identificar la necesidad de equipos adicionales como, en el caso del uso de la
centrifuga cuya capacidad es limitada de manera que, se requiere un tanque de almacenamiento
para la mezcla a ser centrifugada. Por otro lado, el balance de energia permiti6 identificar que
se tiene un gran requerimiento energético en especial, debido a equipos como la caldera y la

columna de destilacién de etanol.

El andlisis econdmico permitié identificar los componentes de costos e ingresos para
establecer el costo de implementacion del proyecto y el tiempo de recuperacion de la inversion.
Dado que se trabaj6 con los costos teéricos y costos del mercado de los equipos, se considera
que se logro una estimacion de costos de los equipos acertada. Ademas, el uso de factores
especificos para cada equipo de acuerdo con el tipo de proceso (solido, liquido o mixto solido-
liquido) en el célculo del costo tedrico arrojé una estimacién mas detallada. Finalmente, se
encontrd que el proyecto es rentable y el tiempo de recuperacion de la inversion es de 6 afios
cuando se tiene un precio de venta del aceite esencial de $68 y un precio de pectina de $34.
Adicionalmente se determind que el proyecto es rentable siempre y cuando se mantenga el
precio de la pectina por encima del $27.5, de manera que, se podria mantener el precio del kilo
de pectina en este rango. No obstante, se debe considerar que un precio menor implica un

mayor tiempo de recuperacion.

Se concluye que la implementacion y operacién de la biorrefineria para la produccién
de aceites esenciales y pectina a partir de cascara de naranja es factible tanto a nivel técnico
como econdémico. Adicionalmente, se establece que la metodologia empleada para desarrollar

el proyecto fue acertada pues se alcanz6 los objetivos propuestos.
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En cuanto al manejo de residuos sélidos, se recomienda analizar a fondo la posibilidad
de emplear los residuos de la extraccion de pectina para la fabricacion de carbon activado con
el fin de alcanzar un proceso “zero-waste”. Por otro lado, se recomienda a futuro analizar la
posibilidad de ampliar la capacidad de procesamiento de la planta puesto que a nivel nacional
la produccion de naranjas y, por ende, la produccion de residuos es excesivamente mayor a la

capacidad de la planta.
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8. ANEXO A: METODOLOGIA
A continuacion, se indica la metodologia empleada en las bases del disefio, disefio del

proceso, disefio de la planta y el analisis economico.

8.1. Bases del disefo

A) Seleccion del proceso

i) Identificar el proceso pertinente a una biorrefineria que produzca aceite, pectina y
bioetanol, una biorrefineria que genere aceite-pectina y otra que produzca aceite-
bioetanol.

i) Comparacién de los procesos en base a factores previamente definidos como
disponibilidad y costos de la materia prima, costos de los productos, la complejidad del
proceso, la pertinencia.

iii) Definicion de la biorrefineria mas conveniente.

iv) Comparacién de los procesos de extraccion de cada uno de los productos.

v) Seleccion del proceso 6ptimo.

8.2. Capitulo 3:Disefio del proceso

A) Definicion del caudal de produccion
i) ldentificacion de la disponibilidad de la materia primay la demanda de los productos a
nivel nacional.
i) Seleccion del caudal de alimentacion.
iii) Establecimiento de los rendimientos de extraccién de los productos.

iv) Calculo del caudal de produccién.
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B) Seleccion de las condiciones de operacion.
i) Identificar las operaciones unitarias del proceso y las condiciones de operacién mas
empleadas.
ii) Establecer las condiciones de operacién méas adecuadas para las operaciones del
proceso.
C) Calculo del balance de masa
i) Realizar el diagrama de flujo del proceso.
ii) Definir las corrientes e identificar su composicion.
iii) Determinar las pérdidas de masa en cada operacion unitaria.
iv) Identificar las variables conocidas y las incognitas del proceso.
v) Plantear las ecuaciones de acuerdo con las leyes de conservacién de masa y
especificaciones del proceso.

vi) Célculo de los caudales mésicos de cada una de las corrientes y su composicion.

8.3.  Capitulo 4: Disefio de la planta

A) Seleccion de los equipos
i) ldentificar las operaciones unitarias presentes en el proceso.
i) Determinar los equipos requeridos para cada una de las operaciones unitarias.
iii) Seleccionar el tipo de material para los equipos.

B) Dimensionamiento de los equipos

i) Identificar el caudal mésico total que ingresa a cada uno de los equipos.
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i) Realizar el dimensionamiento en base al siguiente procedimiento para cada equipo del

pretratamiento.

a Balsa de Lavado

Buscar un equipo con la capacidad de procesamiento necesaria.

b Picadora

Establecer el tipo de corte para la cascara de naranja.

Buscar un equipo con la capacidad de procesamiento y el corte deseado.

¢ Secador 1

Determinar el volumen de la cascara por extraccion.

Adicionar al volumen un sobredimensionamiento del 20%.

Determinar la profundidad, alto y ancho del horno, tomando una geometria

rectangular

3|V
P= |=

3
H=2xP
A=15xP

Donde:

P= profundidad del horno
V=volumen del secador
H=altura del horno
A=ancho del horno

Calcular el volumen del horno requerido
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Vhorno = P X H X A

El dimensionamiento de un secador también comprende su balance de energia
pues su operacion consiste en una transferencia de energia. Entonces, se realiza los

siguientes célculos:

e Calculo del calor requerido
Q=mxCpXxAT +m x AH
Donde:
m=masa de agua
Cp=capacidad calorifica
AT=diferencia de temperatura

AH=diferencia entalpia de evaporacion

e Calculo del calor del combustible

Q
quel = ;

Q=calor requerido
n=eficiencia del secador
e Calculo de la masa de combustible requerida

m — quel
Tuel = yalor fuel

e Calculo de la cantidad de aire requerida

aire
Myire = ———————— X Meyel
are — combustible Tue
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e Asumir un 25% de exceso de aire
(Shawabkeh, 2007)
d Molino de rodillos
e Determinar el tipo de corte deseado para las cascaras.
e Buscar un equipo con la capacidad y el tipo de corte deseado.
e Tanque Almacenamiento 1: Cascaras
e Determinar la capacidad volumétrica que ingresa al tanque a partir del balance
de masa y la densidad.
e Calcular la longitud y el diametro de acuerdo con una geometria cilindrica,
segun: L = 2D
e Adicionar un 20% de sobredimensionamiento para la altura.

e Calculo de la presion de disefio del tanque P; a partir de la presion de operacion

+10%.
P,=11P,
Fo = Pp + Patm
Po=pXgXxh
Donde:

P,= presidn de operacién
P;, =presion manométrica
P,m =presion atmosfeérica
p =densidad de la mezcla

g=gravedad



h =altura del tanque

Caélculo del espesor de la pared del tanque

_ (P; x D)
(2SE —1.2P1)

tw + 2mm

Donde:

P;= presion de disefio del tanque
D;=diametro interno del tanque
S= esfuerzo maximo permisible

E= eficiencia de la soldadura

Caélculo de la masa del tanque

m=nXDXLXtwXp

Donde:

D=diametro del tanque

L =altura del tanque

tw =espesor de la pared

p=densidad del materials

Caélculo del espesor de los terminales del tanque

Tapa inferior: Terminal plana:
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CP;
Weplana = D, S_E

Donde:

D.=diametro interno
C=constante (0.1)

P;= presion interna del tanque
S= esfuerzo maximo permisible

E= eficiencia de la soldadura

Tapa superior: Terminal Eliptica

P, x D;
Weeliptica = 55— 00p.
" 4

Donde:

P;= presion interna del tanque
D;=diametro interno del tanque
S= esfuerzo maximo permisible

E= eficiencia de la soldadura

e Calculo de la masa de los terminales
— 2
m=mXxXD*X (tthlana + tWtell'ptica) Xp
Donde:

D=diametro del tanque
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tWipiane =€Spesor de la terminal plana
tWieliptica= €SPESOr de la terminal eliptica
p=densidad del material

e Verificar que los espesores calculados para el tanque y los terminales sean
mayores o0 iguales a los espesores minimos establecidos en la siguiente tabla;

caso contrario, optar por el espesor minimo.

Tabla A- 1. Espesores minimos en funcion del diametro del recipiente.

Diametro del Recipiente | Espesor minimo
(m) (mm)
1.0 )
1.0a20 7
20a25 9
25a3.0 10
3.0a35 12

iii) Realizar el dimensionamiento en base al siguiente procedimiento para cada equipo para
la extraccion del aceite esencial.
a Extractor
e Buscar un equipo que cumpla con la capacidad volumétrica requerida
e Verificar que la relacion entre la altura y el diametro del extractor sea de por lo

menos 1.5 (Deliha, 2016)

b Condensador
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e Establecer el flujo volumétrico que ingresa al condensador

El dimensionamiento de un condensador parte de su balance de energia pues la
operacion consiste en la transferencia de energia. Por lo tanto, se realiza el siguiente

calculo:

e Determinar el calor requerido
Qtotal = Qcondensaci()n + Qenfriamiento

Qcondensacisn = M X AH¢ong

Donde:
m=flujo masico de vapor de agua saturado

AH,,, .= entalpia de condensacion

Qenfriamiento = M X Cp X AT
Donde:
m=flujo masico de agua y aceite
Cp=capacidad calorifica de la mezcla

AT=gradiente de temperatura
(Koretsky, 2013)

e Buscar un equipo que cumpla con la capacidad volumétrica requerida y verificar

que cumpla con el area de transferencia de calor calculada.

a9
U x LMTD



AT1 — AT2

1 AT1
NAT2

LMTD =

Donde:

A=érea de transferencia

Q= calor total requerido

LMT D=diferencia de temperatura logaritmica media

e Calcular la masade agua de enfriamiento requerida a partir de:

_ Qtotal
Mae = (h, — hy)

Donde:
h,=entalpia a la temperatura que sale el liquido de enfriamiento
hs;=entalpia ambiente (a la que entre el liquido de enfriamiento)
¢ Centrifugaly?2
e Determinar el volumen de mezcla que ingresa a las centrifugas

e Buscar un equipo para la capacidad requerida.

d Tanque de Almacenamiento 2: Mezcla aceite-agua
e Determinar la capacidad volumétrica del tanque.

e Realizar los célculos de la metodologia del tanque de almacenamiento 1

e Decantador

e Determinar el volumen de mezcla que ingresa al decantador.
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Calcular la longitud y el diametro del decantador, a manera de un tanque

cilindrico, con: L = 2D

Adicionar un 20% de sobredimensionamiento para la altura.

Caélculo del espesor de la pared del tanque

(P; X Dy)

- 2
(2SE —1.2p,) " ™™

tw

Donde:

P;= presion interna del tanque
D;=didmetro interno del tanque
S= esfuerzo maximo permisible

E= eficiencia de la soldadura

Caélculo de la masa del tanque

m=nXDXLXtwXp

Donde:

D=diametro del tanque

L =altura del tanque

tw =espesor de la pared

p=densidad del materials

Caélculo del espesor de los terminales del tanque



Tapa inferior: Terminal plana:

CP;
tWeptana = De SE + 2mm

Donde:

D.=diametro interno
C=constante (0.1)

P;= presion interna del tanque
S= esfuerzo maximo permisible
E= eficiencia de la soldadura

Tapa superior: Terminal Eliptica

t ~ P, x D;
Wieliptica = 56" 0 2P, + 2mm

Donde:

P;= presion interna del tanque

D;=diametro interno del tanque

S= esfuerzo maximo permisible

E= eficiencia de la soldadura
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e Calculo de la masa de los terminales
m =1 x D? X (tthlana + tWtell’ptica) X p
Donde:
D=diametro del tanque
tWipiana =€Spesor de la terminal plana
tWeeliptica= €SPESOr de la terminal eliptica

p=densidad del material

f Tangue de Almacenamiento 3: Aceite Esencial
e Determinar la capacidad volumétrica del tanque.

e Seguir el mismo procedimiento empleado para el tanque de almacenamiento 1.

iv) Realizar el dimensionamiento en base al siguiente procedimiento para cada equipo para
la extraccion de pectina
a Reactor Mezclador
e Establecimiento de la capacidad volumétrica requerida por el tanque.
e Calculo de la longitud y el didmetro para una geometria cilindrica, segun:
L=2D
e Adicionar un 20% de sobredimensionamiento para la altura.
Se emplea la misma metodologia que se usé para el dimensionamiento del tanque de

almacenamiento 1, para los siguientes 5 célculos:



e Calculo del espesor de la pared del tanque

e Caélculo de la masa del tanque

e Caélculo del espesor de los terminales del tanque
e Célculo de la masa de los terminales

e Sumatoria de las masas del tanque y su terminal

e Seleccidn del tipo de aspas para el agitador:

Figura A- 1. Tipo de agitadores

DISK & VERTICAL DISK & VERTICAL CURVED PITCHED
BLADE BLADE BLADE BLADE SLADE BLADE
CURVE | CURVE 2 CURVE 3 CURVE 4 CURVE 5 QURVE &

R KR K2

1
whhize w/Dti/8 wDs1/8 w/Ds

w0 s

(Ricaurte, 2016)

e Calcular el diametro del agitador

_ D tanque

Doy = 3

(Geankoplis, 1998)
Donde:

D¢anque=diametro del tanque

D, 4= diametro del agitador




Donde:

Calcular la potencia del agitador
P =N, xDgs® xN3xp
Donde:
P=potencia
N,=numero de potencia
Da=diametro del agitador
N=velocidad de rotacion
p=densidad
Calcular el area de la chaqueta térmica

A=2XmTXr?x1.2

r=radio del tanque

Caélculo del grosor de la chaqueta con el 1% del area calculada.

(Ricaurte, 2016)

b Filtro de prensa

Definir el tipo de filtrado deseado.

Buscar un equipo con la capacidad y el tipo de filtrado requerido.

¢ Tanque de Precipitacion (Tanque 4)

Establecimiento de la capacidad volumétrica requerida por el tanque.
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e Realizar los célculos con la metodologia del tanque de almacenamiento
tomando en las terminales superior e inferior como planas.

Tanque de Lavado (Tanque 5)

e Determinar la capacidad volumétrica del tanque.

e Seguir la metodologia empleada para el tanque de almacenamiento 1.

Filtro de prensa

o Establecer el tipo de filtrado requerido.

e Buscar un equipo con la capacidad de procesamiento requerida y el tipo de
filtrado.

Columna de Destilacion

e Emplear Aspen Hysis para el dimensionamiento.

e Seleccionar los compuestos gque ingresan a la columna.

e Elegir el paquete termodindmico més apropiado.

e Crear la corriente de alimentacion y colocar el flujo masico, condiciones de
operacion y composicion.

e Seleccionar la columna ShortCut y crear las corrientes de destilado y residuo, y
energia.

e Unir la columna a las corrientes de alimentacion, de destilado y residuo.

e Establecer la fraccion molar del heavy key y light key en el destilado y residuo,
las condiciones de presion en el condensador y el rehervidor.

e Establecer un reflux ratio de acuerdo con el reflujo minimo calculado por el

programa.



73

e Correr la simulacion.

e Calcular el diametro de la columna a partir de la siguiente ecuacion.

Q

Fri 350,000
Donde:
Q=calor del rehervidor (BTU/hr)

d=diametro (pies)

e Determinar el espaciamiento entre platos en base al diametro.

Tabla A- 2. Espaciamiento entre plato en funcion del didmetro de la columna de destilacion

Diametro (pies) Espaciamiento entre
platos (pulgadas)
2.5-3 18024
3-10 24
10-20 30
> 20 > 30

e Estimar la altura de torre adicionando un 10% para cabezales

e Calcular el volumen de la torre cilindrica
g Tanque de Almacenamiento 6: Etanol

e Se sigue la metodologia empleada para el tanque de almacenamientol.
h Secador 2

e Emplear la misma metodologia con el secador 1.
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i Molino de Bolas
e Establecer el tamafio de particula requerido.
e Buscar un equipo con la capacidad necesaria y el tamafio de particula definido
j  Tanque de almacenamiento 7: Pectina
e Se emplea la metodologia empleada para el tanque de almacenamiento 1
v) Realizar el dimensionamiento en base al siguiente procedimiento para cada equipo
adicional

a Calderal

El dimensionamiento de una caldera parte de su balance de energia pues se trata de
un sistema de transferencia de energia. De manera que, se debe realizar los

siguientes célculos:

e Determinar el caudal de vapor necesario para el extractor a partir de la literatura.
e Determinar el caudal de vapor necesario para el calentamiento de las chaquetas,

mediante:

_ mxCp X AT
heg X t

Ws
Donde:
m= masa de la mezcla que se desea calentar
Cp= calor especifico
AT=variacion de temperatura

hs,=entalpia de vaporizacion del agua

t=tiempo de la operacién
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(Vaporparalaindustria, 2020)

Célculo del calor requerido
Q=mxCpXxAT +m x AH

Donde:

m=masa de agua para la chaqueta y el extractor

Cp=capacidad calorifica

AT=diferencia de temperatura

AH= entalpia de evaporacion

Célculo del calor del combustible

Q
quel = ;

Q=calor requerido
n=eficiencia del secador

Célculo de la masa de combustible requerida

m _ quel
Tuel = yalor fuel

Caélculo de la cantidad de aire requerida

aire

Myjre =——— XM
are  combustible fuel

Asumir un 25% de exceso de aire.

(Shawabkeh, 2007)
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e Buscar un equipo con la capacidad de generacion de vapor necesaria para la
extraccion y con las especificaciones previamente calculadas.
b Destilador de agua
e Buscar un destilador para el volumen de agua destilada que se requiere para la
extraccion.
c Seleccion de Bombas:
e Analizar el tipo de fluido que ingresa por las corrientes (liquido-liquido con
solidos suspendidos).
e Seleccidn del tipo de bomba méas adecuado para el tipo de fluido.

e Caélculo del diferencial de presion

AP=pXxXgXxh

Donde:

p=densidad del fluido

g=gravedad

h=altura
e Caélculo de la potencia

_Wxm
n

Donde:

W =trabajo requerido
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m= flujo mésico
n=eficiencia de la bomba
e Buscar las bombas que cumplas con las especificaciones.
C) Calculo del balance de energia
e Establecer el requerimiento de energia para los equipos, mediante la
metodologia descrita previamente y las especificaciones de estos.
D) Consumo Energético
e Especificar el medio para proveer energia a cada uno de los equipos.

e Calcular el consumo energético total de los equipos mensual.

8.4. Capitulo 5: Analisis econdmico

A) Determinar el costo de los equipos.
i. Buscar el costo de venta de los equipos con las capacidades requeridas.
ii. Estimar los costos tedricos de los equipos acuerdo a su capacidad y la ecuacion:

Ce =a+ bS™ (Sinnoty Towler)
Donde:
Ce=costo del equipo
a, b=constantes (Tabla 6.6 de Sinnot y Towler)
S= parametro de tamafio a evaluar
n= exponente para cada tipo de equipo (constante)

B) Estimar el costo ISBL de acuerdo con los factores de Lang.



78

i. Determinar el factor de Lang para el tipo de procesamiento.
F=3; para procesamiento solido
F=5; para procesamiento de fluidos
F=4; para procesamiento mixto
ii. Determinar el costo ISBL con el costo del equipo calculado y el factor de Lang.
C=FZXCe
Donde:
Ce=costo del equipo
F=factor de instalacion de Lang
C) Estimar el costo ISBL a través del método factorial de Hand.
i. Establecer el factor del material (1.3 para acero inoxidable).
ii. Determinar el factor de instalacion de Hand para cada equipo.
iii. Calcular el costo total tomando en cuenta el costo del equipo calculado y estos
factores.
C=3CeX fnXFyana
Donde:
Ce=costo del equipo
fm= factor del material del equipo
Fy.naq= factor de instalacion de Hand
D) Estimar el costo ISBL mediante el método Factorial Detallado.

» Establecer el factor de material y el tipo de procesamiento (sélido, liquido o mixto).
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* Determinar el valor de los factores de instalacion e tuberia, montaje de equipo,
trabajo eléctrico, instrumentacion y control del proceso, trabajo civil, estructuras y
construcciones, factores de revestimiento aislamiento o pintura.

* Calcular el costo ISBL tomando estos factores y el costo de los equipos calculado

C=3Cel(1+f,)fm+ (for+fa+fitfit+f)
Donde:
Ce=costo del equipo
fp=factor de instalacion de la tuberia, f,,,= factor del material del equipo
for=Ffactor por montaje del equipo, f,;=factor de instalacion por trabajo eléctrico
fi=factor por instrumentacion y control del proceso, f;=factor por estructuras y
construcciones
f;=factor por revestimiento, aislamiento o pinturas.
E) Calculo de la inversién de capital fijo para los costos tedricos y reales
i) Seleccion del costo ISBL en base a los costos tedricos y reales por los 3 métodos.
i) Calcular el costo OSBL como el 40% del ISBL.
i) Establecer los costos de ingenieria como entre el 10 y el 30% de (ISBL+OSBL)
dependiendo del tamafio del proyecto.
iii) Determinar los costos de contingencia o imprevistos como > 10% (ISBL+OSBL).
F) Calculo de la inversién total requerida
i) Calculo del capital de trabajo considerando la suma de:
e El valor de inventario de materias primas obtenido como el costo de estas para 2

semanas de produccion.
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* El valor del inventario de productos como el costo total de produccion de 2
semanas.

» Efectivo en caja como el costo total de produccion de 1 semana.

* Las cuentas por cobrar considerando el costo de produccién de 1 mes (productos
entregados mas aun no cancelados).

* Los créditos de cuentas pendientes como el costo total de suministros para 1 mes.

e Elinventario de repuestos como el 1.5 % del (ISBL+OSBL).

ii) Determinar la inversion total mediante la suma del capital de trabajo y la inversion de
capital fijo.
G) Calculo de los costos de produccidn variables
i) Determinar el costo de materia prima, servicios de agua potable y electricidad,
generacion de vapor y transporte mensual.

* El costo del vapor viene dado por:

d
PLPS:PFXT+PBFW

Donde:

Py ps= precio del vapor ($/Mlb)

Pp= precio del combustible ($/MMBtu)
dHb=tasa de calentamiento (MMBtu/Mlb vapor)
n=eficiencia

Pgryw = costo del agua de la alimentacién ($/Mib)
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(Towler & Sinnott, 2008)
i) Sumar todos los valores.
H) Calculo de los costos de produccion fijo
i) Determinar los valores de:
* Labor de operacion como el salario del personal mensual
* Supervision con el 25% de Labor de Operacion
* Gastos salariales como el 40% de (labor de operacion+ supervision)
* Mantenimiento como el 4% del ISBL
* Impuestos como el 1% del ISBL
e Alquiler de terreno como el 1% del (ISBL y el OSBL)
* (Gastos generales como el 65% de (Labor de operacion + Supervision+ Gastos
Salariales+ Mantenimiento)
* Gastos medio ambientales como el 1% del ISBL+OSBL
* Costo por licencias de funcionamiento
I) Determinar los ingresos de la planta
i) Calcular las ventas anuales mediante: Produccién anual X Precio de venta
ii) Determinar el margen bruto como: Ventas anuales — Materia Prima anual
iii) Calcular el beneficio bruto como: Ventas anuales — (COP fijo + COP variable)
iv) Calculo del beneficio neto como: Beneficio bruto — Impuestos (12%)
J) Realizar el flujo de caja tomando en cuenta la depreciacion (Inversion de capital
fijo/periodo) y el impuesto
K) Calculo del valor actual neto (VAN) y la tasa interna de retorno (TIR)

i) Emplear la funcion VAN
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i) Emplear la funcion TIR de Excel y verificar que la tasa sea mayor a la tasa de interés
del banco.
L) Célculo del tiempo de recuperacion

Inversion total inicial

Tiempo de recuperacion = —
P P Beneficio Neto

(Towler & Sinnott, 2008)
M) Determinar si el proyecto es rentable o no en base al tiempo de recuperacion y el flujo de

caja.

9. ANEXO B: BASES DEL DISENO

9.1. Bases del disefo

Se tiene que para obtener aceite, pectina y bioetanol, se requiere: vapor de agua, acido
citrico, etanol, hidroxido de sodio, enzimas (celulasa), levaduras, ciclohexano y carbén
activado; para obtener aceite y pectina: vapor de agua, acido citrico y etanol y para obtener
aceite y bioetanol, se necesita: vapor de agua, acido sulfurico, hidroxido de sodio, enzimas
(celulasa y pectinasa), levaduras, ciclohexano y carbon activado como se indica en los
diagramas de bloque de la seccion 9.2. A continuacion, se indica la materia prima requeridas

para los 3 tipos de biorrefinerias con su respectivo precio.

Figura A- 2. Costos de la materia prima para las tres biorrefinerias planteadas.



Extraccidn Aceite
Esencial

Acido Sulfirico, Hidréxido

de Sodio, Agua y Enzimas,
Cepas de levadura,
Ciclohexano y Carbon
activado

Extraccidn Pectina Extraccidn Bioetanol

sl
¥

Acido Citrico,
Etanol

Extraccidn Bioetanol

Hidréxido de Sodio,
Agua y Enzimas, Cepas
de levadura,
Ciclohexano y Carbén
activado

Tabla A- 3. Costos de la materia prima para las tres biorrefinerias planteadas.

Materias Primas Costo
Cascara de Naranja Unicamente se aplica el costo de
transporte de las naranjas.
Acido Citrico $630/tonelada
Acido Sulfarico $490/tonelada
Etanol $980/tonelada
Enzima Celulasa $64,4/kg
Enzima Pectinasa $84/kg
Cepas de levadura $5,04/kg
NaOH $574/ tonelada
Ciclohexano $2,24 / kg




Carboén Activado

$840/tonelada

Agua

$0.42/m3

9.2. Diagrama de Blogue de las Biorrefinerias

9.2.1. Biorrefineria Aceite-Pectina-Bioetanol
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Figura A- 3. Diagrama de bloques de la biorrefineria para la obtencion de aceite, pectina 'y
bioetanol.

B.2.2. Biorrefineria Aceite-Pectina
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Figura A- 5. Diagrama de bloques de la biorrefineria para la obtencion de aceite y bioetanol
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9.3. Seleccién de la biorrefineria

Tabla A- 4. Matriz de decision de las dos biorrefinerias propuestas

Biorrefineria

Criterios
Aceite-Pectina | Aceite-Bioetanol

Disponibilidgd de materia 5 3

prima
Costo Materia Prima 2 5
Costo Productos 5 4
Complejidad 5 3
Cantidad de Residuos 3 5
Pertinencia 5 2
Total 25 22

La disponibilidad de la materia prima para el proceso aceite-pectina es mayor pues no
requiere compuestos controlados. En cambio, la biorrefineria de aceite-bioetanol requiere
NaOH y H2S04 que son compuestos regulados, asi como también, enzimas. Por otro lado, los
costos de materia prima para la biorrefineria de aceite y pectina son sumamente elevados en
comparacion con los de la biorrefineria aceite-bioetanol, debido a las grandes cantidades que
se requiere de etanol y &cido citrico. Sin embargo, los costos de los productos de la biorrefineria
aceite-etanol son menores a los de aceite-pectina. Ademas, al evaluar la complejidad del
proceso, la biorrefineria aceite-pectina cuenta con un menor nimero de operaciones unitarias
y estas son mas sencillas que las de la biorrefineria aceite-bioetanol. Al comparar la cantidad
de residuos que se generan en ambos procesos, se verifica que la biorrefineria aceite y pectina

genera mas desechos que la de aceite-bioetanol. Sin embargo, la produccién de pectina se
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considera més pertinente que la de bioetanol puesto que no hay produccion local de pectina y
ademas, existen fuentes para la obtencion de bioetanol que a diferencia de la cascara de naranja,
presentan mayor facilidad y eficiencia, como la melaza de cafia de azucar. Por ello, se establece
que la biorrefineria méas adecuada seria la que produce aceite y pectina debido a la

disponibilidad de materia prima, sencillez y pertinencia.

9.4.  Seleccion de los procesos de extraccion

Para seleccionar el método de extraccion de aceite mas conveniente, se realizdé una matriz de
decision para evaluar distintos factores. Se asigné un valor entre 1 y 5, siendo 5 el més

adecuado. De manera que, la biorrefineria con mayor puntaje sea la mas conveniente.

Tabla A- 5. Matriz de decision del subproceso de extraccion de aceite esencial

o Extraccion de Aceite Esencial
Criterios
Arrastre de vapor Solvente
Costos 5 3
Pureza 5 3
Riesgo 5 3
Rendimiento 4 5
Total 19 14

Al comparar ambos subprocesos, el método de extraccion de aceite con disolventes
organicos resulta mas costoso que la extraccion por arrastre de vapor debido al costo de los
disolventes requeridos y los riesgos, asi como el extracto con menor pureza que se obtiene. Los

solventes no extraen Gnicamente la esencia, sino también otras sustancias como ceras y grasas
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(Peredo-Luna et al., 2009). No obstante, de acuerdo con la literatura, el rendimiento de la
extraccion con solvente es ligeramente mayor al de la destilacion por arrastre de vapor.

Finalmente, se establece que el método méas conveniente es el de arrastre de vapor.

Se realiza el mismo procedimiento para seleccionar el método de extraccion de la

pectina. Se Se asigna valores entre el 1y el 5, siendo 5 el méas 6ptimo.

Tabla A- 6. Matriz de decision del subproceso de hidrolisis para la obtencion de pectina

o Extraccion de Pectina/Hidrolisis acida
Criterios _ _
Acido Citrico Acido Clorhidrico

Rendimiento 5 5

Costos 3 5

Disponibilidad 5 3

Toxicidad 5 3

Total 18 16

De acuerdo a la literatura, el rendimiento de la hidrolisis acida con acido citrico es
mucho mayor al obtenido con acido clorhidrico (De la Torre et al., 2019). En cuanto a costos,
para el acido citrico son menores que los del acido clorhidrico. Sin embargo, la cantidad de
acido fuerte requerida es menor a la de &cido débil, por lo que, resulta menos costoso. Ademas,
existe mayor disponibilidad del acido citrico con respecto al acido clorhidrico puesto que este
ultimo es un compuesto regulado. Asimismo, el acido clorhidrico es altamente toxico tanto
para el medio ambiente como para los seres humanos y, se considera que es muy corrosivo.Por

ello, se decide trabajar con la hidrdlisis con acido citrico.
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9.5. Normas

Las normas para aceites esenciales son:

-1SO/TC 54 Estandarizacidn para métodos de andlisis y especificaciones de los aceites.

-1SO 3120: 2019 Aceite esencial de naranja dulce expresado [citrus sinensis (1.)]

-1ISO/TS 210: 2014 Normas generales para envasado, acondicionamiento y almacenaje

de aceites esenciales.

-1SO 3218:2014: Principios de Nomenclatura

Las normas para pectina son:

-1SO 22000 Seguridad alimentaria

-Codex Alimentarius: Norma General del Codex para Aditivos Alimentarios (establece

las especificaciones de la pectina)

Las normas generales a seguir son:

-Constitucion de la Republica 2008

-Calidad: 1SO 9001:2008

-Transporte, almacenamiento y manejo de compuestos peligrosos: INEN 2266:2013

-Productos quimicos peligrosos etiquetado INEN 2288:2000

-Cédigo organico del ambiente
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- Norma de Calidad Ambiental y de Descarga de Efluentes: Recurso Agua NTE INEN

2169:98.

Los permisos de funcionamiento abarcan:

-Patente Municipal

-Tasa de habilitacion

-Permiso del Cuerpo de Bomberos

-Permiso de uso de suelo

10. ANEXO C: DISENO DEL PROCESO

10.1. Balance de Masa



Tabla A- 7. Balance de masa de la biorrefineria aceite-pectina
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Componente 1 1.1 2.1 2 3 4 4.1 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14
Cascara 1448.4 1448.4| 1416.7| 1416.7 1403.4

Vapor Agua 5670.2 18655.5 | 18655.5

Agua 5793.7 86.9 83.4| 5797.1| 5670.2 18655.5| 12967.5 | 5557.5| 3705.0 | 1813.6 | 1804.5 0.0
solidos

Acido Citrico

Etanol

Aceite E. 35.1 35.1 34.8 34.6 34.4
Pectina

Total (kg/ext) 7242.1 86.9 7245.5| 7086.9| 1416.7 | 5670.2 | 1403.4| 18655.5| 18690.6 | 18690.6 | 12967.5 | 5592.3 | 3705.0| 1848.2 | 1804.5 34.4
Componente 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25|26 F 27D 28R 29| 30.1 30 31
Céscara

Vapor Agua

Agua 1075.1| 21140.7 | 21938.1| 434.4| 21284.3 20001.1|1017.1 1017.1 0.0 20001.1 0.0| 20001.1| 1007.0| 1007.0
Sélidos 1368.3 1162.0| 1150.4 0.0
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é:’:tlfi?:o 407.0| 4019 7.8 3941 389.2 0.0 0.0/ 389.2 0.0 389.2

Etanol 70% 25070.1| 24756.7 25070.1| 24756.7 | 24014.0| 48770.8| 48770.8 735.3| 742.7

Aceite E

Pectina 191.6 185.8 183.5 183.5 178.0 178.0]176.3
Total

(Kglextrac.) | 2443.4|21547.7| 23693.5| 1592.6 | 21864.2 | 25070.1 | 45147.0| 1200.6 | 25070.1 | 25957.4 | 24014.0 | 69161.1 | 48770.8 | 20390.3| 1920.2 | 1749.7| 178.0| 176.3




10.2. Pérdidas de los equipos
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A continuacion, se indica las pérdidas de los equipos consideradas en el clculo del balance de

masa.

Tabla A- 8. Pérdidas consideradas en el balance de materia

Equipo Pérdidas
Triturador 2.19%
Molienda 0.94%
Centrifuga 0.70%
Decantador 0.50%
Reactor 125%
Filtro prensa 1-3%
Tanques 1,25%
Molienda 0,94%

11. ANEXO D: CALCULOS Y RESULTADOS CAPITULO 2

A partir de la metodologia descrita en el Anexo A 8.3, se realiza el dimensionamiento de los

equipos. A continuacion, se indica los datos empleados en el calculo y los respectivos

resultados para cada uno de los equipos.

11.1. Equipos de Pretratamiento

11.1.1. Secador 1

El disefio del secador abarca el dimensionamiento del equipo asi como el calor requerido por

el horno para evaporar el contenido de humedad (80%) y agua retenida (4% del agua de lavado)
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presente en la céscara de la naranja. EI volumen del secador se define con un 20% de

sobredimensionamiento y se asume una eficiencia del 90%. Se emplea la metodologia descrita

para secadores en el Anexo A 8.3.

Tabla A- 9. Dimensionamiento del secador 1

Secador 1

Dimensiones

p cascara (kg/m®)

Masa alimentacion (kg) 7086.86
Volumen por secar (m°) 9.14
Volumen Secador + 20% (m?) 10.97
Largo (m) 1.54
Ancho (m) 2.31
Altura (m) 3.08
Calor Horno
Masa de Agua (kg) 5670.17
Temperatura inicial y final 25-40°C
AH evap (KJ/kg) 2406.70
R (J/Kmol) 8.31
Qcalentamiento (kJ) 158639.20
Qevaporacion (kJ) 1.36E+07
Qtotal (kJ) 1.38E+07
n eficiencia 0.9
Qneto (kJ) 1.53E+07
Qneto (kW) 3.55E+02

11.1.2. Tanque Almacenamiento 1: C4scaras
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El dimensionamiento para el tanque de céscaras consiste en el célculo de las dimensiones del
tanque y los espesores del recipiente, es decir, del tanque y de las terminales. Adicionalmente,
se presente la masa de acero requerida para el recipiente. Para el célculo, se emplea la
metodologia para tanques descrita en el Anexo A 8.3. El calculo del volumen de los tanques
considera un sobredimensionamiento de la altura del 20% para evitar derrames en el caso de
exceso de contenido. La mayoria de tanques se considera tiene una terminal plana para la base
y una terminal eliptica para la tapa. El célculo del espesor se realiza tomando el valor del
esfuerzo permisible (S) del acero inoxidable 304 para un valor mayor a la temperatura de
operacion, en este caso, esta es de 25°C , entonces, se toma para alrededor de 38°C y
considerando un valor de soldadura (E) de 0.8. El valor del esfuerzo permisible se lo toma de
acuerdo a las temperaturas dadas en la literatura, caso contrario, se interpola con los rangos.
Cabe mencionar que los espesores calculados deben ser mayores o iguales a los espesores

minimos de acuerdo al didmetro del recipiente, como se indic6 en la metodologia.

Tabla A- 10. Dimensionamiento del tanque de Céscaras

Tanque Céscaras
Dimensiones
p cascara seca (kg/m?®) 410
Vtotal(m®) 3.42
D (m) 1.30
L (m) 2.59
L+20% (m) 3.11
Vtanque (m®) 4.11
Calculo Presion del Disefio
pmezcla (kg/m?) 410
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g (m/s2) 9.81
Ph (bar) 0.13
P operacion (bar) 1.14
Pdisefio (bar) 1.25
Espesores
Pdisefio (N/mm2) 0.13
S (N/mm?2) 137.90
E 0.8
tw tanque calculado (m) 0.003
tw tanque establecido(m) 0.007
C 0.1
tw terminal plana (m) 0.016
tw terminal eliptica calculado (m) 0.003
tw terminal eliptica establecido (m) 0.007
Masas Recipiente
pacero (kg/m?) 7850
MasaTanque (kg) 696.37
Masa Terminales (kg) 945.59

11.2. Equipos de Extraccidn Aceite Esencial

11.2.1. Condensador

Se emplea la metodologia correspondiente en Anexos A 8.3. El dimensionamiento del
condensador consiste en determinar el calor que se necesita retirar de la mezcla para
condensarla y enfriarla, y la masa de agua de enfriamiento. El calor de condensacién se lo
determina considerando la masa de agua pues esta es la que arrastra el aceite. El calor de

enfriamiento se calcula tomando en cuenta el Cp del agua y del aceite. Para ello, se asume el
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Cp del aceite es constante y se calcula CpAT para el agua.mediante la integral de A + BT +

CT?+ DT+ ET?® empleando las constantes termodinamicas A,B y D.

Tabla A- 11. Dimensionamiento del condensador

Condensador
Masa agua por Condensar (kg) 18655.54
AH cond (KJ/kg) -2283.20
Qcondensacion (kJ) -4.26E+07
Masa aceite enfriar (kg) 35.08
Cp aceite (kJ/kg°C) 2.38
T Inicial y final (°C) 90-50°C
Qenfriamiento agua (kJ) -1401.34
Qenfriamiento aceite (kJ) -3346.88
Qtotal (kJ) -4.26E+07
h3 a 25°C 104.87
h4 a 70°C 292.96
Masa agua requerida (kQg) 2.26E+05

Tabla A- 12. Constantes para el calculo de CpAT

Constantes Integral de CpAT para Agua

A 3.47
B 1.45E-03
D 1.21E+04

11.2.2. Tanque de Almacenamiento 2: Agua-aceite
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El dimensionamiento consiste en determinar las dimensiones del tanque con un
sobredimensionamiento del 20%, los espesores y la masa del recipiente. Se toma el esfuerzo
permisible para alrededor de 60°C, dado que la temperatura de operacion es de 40°C
aproximadamente, y se emplea el mismo valor de eficiencia de la soldadura establecido para

los tanques.

Tabla A- 13. Dimensionamiento del tanque Agua-Aceite

Tanque Almacenamiento Agua+Aceite

Dimensiones
Vtotal(m?®) 4.68
D (m) 1.44
L (m) 2.88
L+20% (m) 3.45
Vtanque (m®) 5.62
Calculo Presion del Disefio
pmezcla (kg/m®) 997.86
g (m/s2) 9.81
Ph (bar) 0.34
P operacién (bar) 1.35
P disefio (bar) 1.49
Espesores
Pdisefio (N/mm2) 0.15
S (N/mm2) 137.90
E 0.8
tw tanque calculado (m) 0.003
tw tanque establecido(m) 0.007

C 0.1




tw terminal plana (m) 0.019
tw terminal eliptica calculado (m) 0.003
tw terminal eliptica establecido(m) 0.007
Masas Recipiente
Masa
pacero (kg/m?) Terminales
MasaTanque (kg) 858.18
Masa Terminales (kg) 1313.13

11.2.3. Decantador
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El dimensionamiento del decantador se lo realiza de la misma forma que para un tanque,

asumiendo el sobredimensionamiento del 20%, tomando el esfuerzo permisible maximo (S)

para 60°C y una eficiencia de soldadura de 0.8.

Tabla A- 14. Dimensionamiento del decantador

Decantador

Dimensiones
p aceite (kg/m®) 845
p agua (kg/m®) 992.25
Vtotal(m?) 1.87
D (m) 1.06
L (m) 2.12
L+20% (m) 2.54
Vtanque (m®) 2.24

Calculo Presion del Disefio

pmezcla (kg/m®) 989.02
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g (m/s2) 9.81
Ph (bar) 0.25
P operacién (bar) 1.26
Pdisefio (bar) 1.39
Espesores
Pdisefio (N/mm2) 0.14
S (N/mm2) 131.01
E 0.8
tw tanque calculado (m) 0.003
tw tanque establecido(m) 0.005
C 0.1
tw terminal plana (m) 0.014
tw terminal eliptica calculado (m) 0.003
tw terminal eliptica establecido(m) 0.005
Masas Recipiente
pacero (kg/m?) 7850
MasaTanque (kg) 332.26
Masa Terminales (kg) 531.20

11.2.4. Tanque Almacenamiento 3: Aceite

Se dimensiona el tanque determinando sus dimensiones, los espesores y la masa de recipiente

requerida. Se realiza las mismas consideraciones que para el tanque 1.



Tabla A- 15. Dimensionamiento del tanque de aceite

Tanque Almacenamiento Aceite

Dimensiones
p aceite (kg/m?) 845
Vtotal(m?) 0.04
D (m) 0.30
L (m) 0.59
L+20% (m) 0.71
Vtanque (m®) 0.05
Calculo Presion del Disefio
pmezcla (kg/m®) 845
g (m/s2) 9.81
Ph (bar) 0.06
P operacion (bar) 1.07
Espesores
Pdisefio (N/mm2) 0.12
S (N/mmz2) 134.11
E 0.8
tw tanque calculado (m) 0.002
tw tanque establecido(m) 0.005
C 0.1
tw terminal plana (m) 0.005
tw terminal eliptica calculado (m) 0.002
tw terminal eliptica establecido(m) 0.005
Masas Recipiente
pacero (kg/m®) 7850
Masa Tanque (kg) 25.93

101
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Masa Terminales (kg) 21.83

11.3. Equipos de Extraccion de Pectina

11.3.1. Reactor con agitacion

El dimensionamiento del tanque se lo realiza como en el caso de un tanque, calculando
dimensiones, espesores y la masa del recipiente. No obstante, se requiere determinar la potencia
del agitador, el area y el caudal de vapor de la chaqueta. Se asume el esfuerzo maximo
permisible para una temperatura de disefio de 100°C, pues se opera a 60°C. Por otro lado, se
asume un agitador de tipo “Pitched Blade” pues es el mas comun para trabajar con este tipo de

suspensiones.

Tabla A- 16. Dimensionamiento del reactor

Reactor con Agitacion
Dimensiones
p cascara seca (kg/m?®) 410
p agua (kg/m®) 983.13
p acido citrico (kg/m?) 1665.00
Vtotal(m?) 26.18
D (m) 255
L (m) 5.11
L+20% (m) 6.13
Vtanque (m?3) 31.41
Calculo Presion del Disefio
pmezcla (kg/m®) 916.43
g (m/s2) 9.81




Ph (bar) 0.55
P operacion (bar) 1.56
Pdisefio (bar) 1.72
Espesores
Pdisefio (N/mm2) 0.17
S (N/mmz2) 118.60
E 0.8
tw tanque calculado (m) 0.004
tw tanque establecido(m) 0.010
C 0.1
tw terminal plana (m) 0.036
tw terminal eliptica calculado (m) 0.004
tw terminal eliptica establecido (m) 0.010
Masas Recipiente
pacero (kg/m®) 7850
MasaTanque (kg) 3861.74
Masa Terminales (kg) 7466.09
Agitador
Pitched

Tipo Blade

Dagitador (m) 2.82E+04
Nre 2.82E+04
u viscosidad (kgs/m) 0.025
Np 1.4
N (rev/s) 1.08
pmezcla 916.43
P (W) 723.23

Chaqueta Térmica
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A (m?) 12.30
Grosor (m) 0.12
Masa por calentar (kg) 2.26E+04
Cp agua 4.18
T inicial -final 25-60°C
Hv (kJ/kg) 2727.30
tiempo (hora) 1
Cantidad de vapor (kg/h) 1213.55

11.3.2. Tanque de precipitacion (Tanque 4)

El disefio del tanque se realiza del mismo modo que para los tanques previos, calculando las
dimensiones, espesores y masa del recipiente. Sin embargo, se asume terminales planas para

la tapa superior e inferior para este caso debido a la exposicion prolongada de etanol.

Tabla A- 17. Dimensionamiento del tanque de precipitacién

Tanque de Precipitacion
Dimensiones
p pectina precipitada (kg/m?®) 970
p agua (kg/m®) 992.25
p acido citrico (kg/m®) 1665.00
p etanol (kg/m®) 848.64
Vtotal(m?3) 51.42
D (m) 3.20
L (m) 6.40
L+20% (m) 7.68
Vtanque (m?3) 61.70




Célculo Presion del Disefio

pmezcla (kg/m?) 912.76
g (m/s2) 9.81
Ph (bar) 0.69
P operacién (bar) 1.70
Pdisefio (bar) 1.87
Espesores
Pdisefio (N/mm2) 0.19
S (N/mm2) 131.01
E 0.8
tw tanque calculado (m) 0.005
tw tanque establecido(m) 0.012
C 3198.932008
tw terminales plana (m) 0.045
Masas Recipiente
pacero (kg/m?) 7850
MasaTanque (kg) 7268.12
Masa Terminales (kg) 22580.99

11.3.3. Tanque de lavado (Tanque 5)
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Se emplea la misma metodologia empleada para tanques del Anexo A 8.3. Se toma el valor de

esfuerzo maximo permisible para 38°C.
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Tabla A- 18. Dimensionamiento del tanque de lavado

Tanque Lavado

Dimensiones
p pectina liquida(kg/m?®) 1320
p agua (kg/m®) 992.25
p acido citrico (kg/m?) 1665
p etanol (kg/m3) 848.64
Vtotal(m?) 30.71
D (m) 2.69
L (m) 5.39
L+20% (m) 6.47
Vtanque (m®) 36.85
Calculo Presion del Disefio
pmezcla (kg/m®) 510.90
g (m/s2) 9.81
Ph (bar) 0.32
P operacién (bar) 1.34
Pdisefio (bar) 1.47
Espesores
Pdisefio (N/mm2) 0.147
S (N/mm2) 137.903
E 0.8
tw tanque calculado (m) 0.004
tw tanque establecido(m) 0.010
C 0.1
tw terminales plana (m) 0.033

tw terminales eliptica calculado (m) 0.004




tw terminal eliptica establecido (m) 0.010
Masas Recipiente

pacero (kg/m?) 7850

MasaTanque (kg) 4295.00

Masa Terminales (kg) 7714.15

11.3.4. Columna de Destilacion
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Primeramente, se realiza un calculo preliminar de las composiciones de la alimentacion,

destilado y residuo en base al balance de masa.

Tabla A- 19. Célculo preliminar de las composiciones de la columna |

Fraccion Mésica Caudal (kg/extraccion)
Temperatura
Compuesto NN F D . F . .

ebullicion (°C) (Alimentacién) | (Destilado) W(Residuo) (Alimentacion) D (Destilado) |W(Residuo)
Etanol 78.31 0.49 0.98 0.00 34139.55| 34102.50 37.05
A. Citrico 310 0.01 0.00 0.01 389.18 0.00 389.18
Agua 100 0.50 0.02 0.99 34632.35 576.57| 34055.79
Total 1.00 1.00 1.00 69161.08| 34679.07| 34482.02

A partir de este calculo, se realiza la simulacion en Aspen Hysys siguiendo la metodologia

respectiva del Anexo A 8.3.

(1) Se selecciona los componentes: etanol, acido citrico y agua.

Compaonent

Ethanol

Citric_Acid

H20

Type
Pure Component
Pure Component

Pure Component

Group
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Figura A- 6. Seleccion de componentes de la simulacion

(2) Se opta por trabajar por el paquete termodinamico NRTL

e ——

Flust Pochage L omparvers | 5t Praperty Pachage Seatue

Wasle 1 Camponent List - | [HYSYS Datal NRTL - Idest nput Camplete

Figura A- 7. Seleccion del paquete termodinamico

(3) Se crea una corriente de materia y se ingresan las condiciones de operacion y

las composiciones, como se muestra a continuacion.

F‘ Material Stream: 1 - O X

Woaorksheet | Attachments | Dynamics |

Worksheet Stream Mame 1 Aguecus Phase
| Conditions | | Vapour / Phase Fraction 0,0000 1,0000
Properties Temperature [C] 60,00 60,00 |
Compasitian Pressure [kPa] 101,3 101,3 -
Cil & Gas Feed Molar Flow [kgmole/h] 2666 2666
Eﬁ;ﬂi“m A553Y | | \tass Flow [kg/h] 6,916e+004 6,916e+004
User Variables Std Ideal Liq Vol Flow [m3/h] 77,84 7784
Motes Maolar Enthalpy [ki/kgmaole] -2,805e+0035 -2.8052+005
Cost Parameters Maolar Entropy [k)/kgmole-C] 2844 28,44
Mormalized Yields| | Heat Flow [ki/h] 74772008 -7477e-008
Liq Vol Flow @5td Cond [m3/h] 7352 7352
Fluid Package Basis-1
Utility Type

Figura A- 8. Condiciones de operacion y especificaciones de la alimentacion

§:| ] wuE pm—— e MO3E JLUMIED s SLIEAIT] ATNCIYS1S #A ricasule nenct ==l

D Material Strearn: 1 — O x

Reports

|| Worksheet | Attachments | Dynamics|
Summaries

(, Worksheet Mass Fractions Agueous Phase

Conditi?ns Ethanol 0,4937 04937
Properties Citric_Acid 0.0056 0.0056

Composition
Oil & Gas Feed 20 0,5008 0.5008

Petroleum Assay
K Value

User Variables
Notes

Cost Parameters
Mormalized Yields

-

:
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Figura A- 9. Composicidn de la alimentacion

(4) Se agrega la columna shortcut e identificar las corrientes de la misma.

Figura A- 10. Conexiones de la columna de destilacion

(5) Se ingresa el compuesto y los valores de la fraccion molar de light key y heavy
key deseados en el destilado y residuo, la presion del condensador y rehervidor

y el reflujo deseado.

M Design -
I Sctions e -
] e Bottom
o - e oY
:.x oveter § bt 0 000
!
F | »iatie T st ilate Wwo 0 1000 x
erier Fasire L
120,000 W
Etered Rafius Rat 1000

Figura A- 11. Parametros de funcionamiento de la columna



(6) Se corre la simulacion y se verifican los resultados obtenidos.

Figura A- 12. Resultados de la simulacion
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Finalmente, se calcula las dimensiones de la columna, espesor y masa, como lo indica la

metodologia de Anexos A 8.3. La presion de disefio considera la presibn manomeétrica,

atmosfeérica y la de operacion de la columna.

Tabla A- 20. Dimensionamiento de la columna de destilacién

Columna de Destilacion

Qreboiler (KJ/hr) 8.11E+07
Qreboiler (BTU/hr) 7.69E+07
N° Platos 6
Diametro (pies) 14.82
Diametro (m) 4.52
Espaciamiento entre platos (plg) 30
Espaciamiento entre platos (m) 0.76

Altura Torre

5.94
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Volumen (m?) 95.27
Espesor
pmezcla (kg/m?) 886.14
g (m/s2) 9.81
Ph (bar) 0.52
P operacién (bar) 1.53
Pcolumna (bar) 1.20
Pdisefio (N/mm2) 0.30
S (N/mm2) 118.60
E 0.8
tw columna (m) 0.002
tw columna establecido (m) 0.012
Masa columna
pacero (kg/m?) 7850
Masa columna (kg) 1329.07

11.3.5. Tanque de almacenamiento 6: Etanol

Se realiza el dimensionamiento siguiendo la metodologia de tanque descrita en el Anexo A 8.3.

Se considera la temperatura de operacién como temperatura ambiente.

Tabla A- 21. Dimensionamiento del tanque de almacenamiento de etanol

Tanque Almacenamiento Etanol

Dimensiones
p agua (kg/m®) 977.63
p etanol (kg/m®) 848.64
Vtotal(m®) 51.29
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D (m) 3.20
L (m) 6.39
L+20% (m) 7.67
Vtanque (m®) 61.55
Calculo Presion del Disefio
pmezcla (kg/m®) 887.34
g (m/s2) 9.81
Ph (bar) 0.67
P operacion (bar) 1.68
Pdisefio (bar) 1.85
Espesores
Pdisefio (N/mm2) 0.18
S (N/mm2) 118.60
E 0.8
tw tanque calculado (m) 0.005
tw tanque establecido(m) 0.012
C 0.1
tw terminal plana (m) 0.047
tw terminal eliptica calculado (m) 0.005
tw terminal eliptica establecido (m) 0.012
Masas Recipiente
pacero (kg/m®) 0
MasaTanque (kg) 7255.60
Masa Terminales (kg) 4311.83




11.3.6. Secador 2
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El disefio del secador consiste en determinar las dimensiones del equipo y el calor requerido,

tomando un 90% de eficiencia. Se emplea la metodologia descrita en Anexos A 8.3 para

Secador 1.

Tabla A- 22. Dimensionamiento del secador 2

Secador 2
Dimensiones

p pectina liquida(kg/m?®) 1320
p agua (kg/m®) 977.63
p etanol (kg/m®) 848.64
Masa Feed (kg) 1920.23
Volumen por secar (m°) 2.03
Volumen Secador 20% sobredimensionamiento

(m) 2.44
Largo (m) 0.93
Ancho (m) 1.40
Altura (m) 1.87

Calor Horno

Masa de Agua (kg) 1006.96
Temperatura inicial y final 25-40°C
AH evap (KJ/kg) 2406.70
R (J/Kmol) 8.31
Qcalentamiento (kJ) 2.82E+04
Qevaporacion (kJ) 2.42E+06
Qtotal (kJ) 2.45E+06
n eficiencia 0.9
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Qneto (kJ) 2.72E+06
Qneto (kW) 63.06

11.3.7. Tanque de almacenamiento 7: Pectina

Se dimensiona el tanque de acuerdo a la metodologia para tanques de Anexos A 8.3. Se

considera que la pectina se almacena a temperatura ambiente.

Tabla A- 23. Dimensionamiento del tanque de almacenamiento de pectina

Tanque Almacenamiento Pectina

Dimensiones
p pectina en polvo (kg/m?) 700
Vtotal(m?3) 0.25
D (m) 0.54
L (m) 1.09
L+20% (m) 1.31
Vtanque (m®) 0.31
Calculo Presion del Disefio
pmezcla (kg/m®) 700
g (m/s2) 9.81
Ph (bar) 0.09
P operacion (bar) 1.10
Pdisefio (bar) 1.21
Espesores
Pdisefio (N/mm2) 0.12

S (N/mm2) 137.90




E 0.8
tw tanque calculado (m) 0.002
tw tanque establecido(m) 0.005
C 0.1
tw terminales plana (m) 0.008
tw terminales eliptica calculado (m) 0.002
tw terminal eliptica establecido (m) 0.005
Masas Recipiente
pacero (kg/m®) 7850
MasaTanque (kg) 87.90
Masa Terminales (kg) 93.14

11.4. Equipos Adicionales

11.4.1. Caldera
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El dimensionamiento de la caldera considera la generacion de vapor a 135°C para la extraccion

del aceite a 90°C y el calentamiento de la chaqueta a 60°C, de manera que, la alimentacion de

la caldera considera estos caudales. Se emplea la metodologia para calderas del Anexo A 8.3.

Entonces, se calcula el calor requerido considerando una eficiencia del 90%, la cantidad de

combustible y aire requerido.



11.4.2. Bombas

Tabla A- 24. Dimensionamiento de la caldera

Caldera

Masa Agua Extractor (kg) 18655.54
Masa Agua Chaqueta (kg) 1213.55
Masa total (kg) 19869.09
Caudal agua(kg/h) 1214-4664
T Inicial-Final (°C) 25-135°C

R (J/Kmol) 8.31
AH evap (KJ/kg) 2159.60
Q extractor 4.42E+07
Q chaqueta 2872153.171
Qtotal (kJ) 4.70E+07
n eficiencia 0.90
Qfuel (KJ) 5.22E+07

Combustible
QL Diesel (kwh/kg combustible) 12.17
mfuel (kg) 298.15
Vfuel (m3) 0.35
p diesel (kg/m®) 850.00
Aire

Ratio aire-combustible 14.50
maire (con exceso 25%) (kg) 5403.95
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Se emplea la metodologia descrita para bombas del Anexos A 8.3. La bomba 1 permiten el

transporte del fluido de la centrifuga al decantador; la bomba 2, de la prensa al tanque de
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precipitacion; labomba 3, de la prensa a la columna de destilacion y la bomba 4, de la columna
al tanque de almacenamiento de etanol. El presente célculo toma en cuenta la diferencia de
alturas de los equipos. Cabe mencionar que una vez comprada la bomba, se debe calcular el
NPSH (Altura Neta Positiva de Aspiracion) disponible y verificar que sea mayor al NPSH

requerido; caso contrario, se debe modificar la altura de los equipos para cumplirla y calcular

nuevamente la potencia.

Tabla A- 25. Calculos de las hombas

Parédmetros Bomba 1 Bomba2 |Bomba3 Bomba 4

h (m) 1.54 6.89 1.90 4.87
g (m/s2) 9.81 9.81 9.81 9.81
pmezcla (kg/m®) 997.07 912.76 886.14 848.64
P1 (Pa) 1.01E+05| 1.01E+05| 1.01E+05| 1.01E+05
P2 (Pa) 1.16E+05| 1.63E+05| 1.18E+05| 1.42E+05
W (J/kg) 15.11 67.59 18.64 47.77
m (kg/s) 18.64 6.58 4.80 3.48
n eficiencia 0.75 0.75 0.75 0.75
P potencia (W) 375.49 593.14 119.36 221.80
P potencia (kW) 0.38 0.59 0.12 0.22

11.5. Consumo Energético

El requerimiento energético de la planta es de 1.55E08 kJ por extraccion, lo que se traduce en

9,441 KW y 38,033 kWh.

Tabla A- 26. Requerimiento y consumo eléctrico por extraccion
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Equipos KJ KW kWh
Balsa de Lavado 7.20E+04 4.00 20
Picadora 3.51E+04 1.50 9.75
Secador 1.53E+07 256.55 | 3078.65
Molino rodillo 5.40E+04 15.00 15
Condensador -4.26E+07 -2958.27
Centrifuga 1.62E+05 22.50 45
CSTR 2.60E+06 723.23 | 723.226
Filtro de prensa 9.36E+03 2.60 2.6
Prensa 9.36E+03 2.60 2.6
Secador 1.97E+06 45.56 | 546.736
Molino de bolas 1.03E+04 2.20 2.86
Columna Destilacion 8.11E+07 5633.09 | 22532.4
Caldera 5.22E+07 2647.57 | 10590.3
Destilador Agua 1.66E+06 84.00 462
Bomba 1 1.12E+03 0.38| 0.31166
Bomba 2 2.14E+03 0.59| 0.59314
Bomba 3 1.72E+03 0.12| 0.47744
Bomba 4 3.19E+03 0.22| 0.8872
TOTAL 1.55E+08 9,441.7138,033.3

12. ANEXO E: COTIZACIONES
A continuacion, se muestra las cotizaciones de los equipos necesarios de acuerdo a la
metodologia del Anexo A 8.3. Las cotizaciones fueron obtenidas de una plataforma de

proveedores chinos y también, de un proveedor hindu.
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12.1. Equipos de Pretratamiento

Para el pretratamiento, se requiere las cotizaciones de la balsa de lavado, picadora y molino de
rodillos. Se encuentra las especificaciones técnicas de los equipos en las siguientes

cotizaciones.

12.1.1. Balsa de Lavado

Proveedor: Henan Ultron Intelligent Technology Co., Ltd.

Modelo Dimension (mm) Peso (kg) De lapotencia  Capacidad (kg/h)
(kw)
ACQP2500 250071200*1300 400 4 100-500

Figura A- 13. Especificaciones de la balsa de lavado

12.1.2. Picadora

Proveedor: Henan Ultron Intelligent Technology Co., Ltd.
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Model Dimension({mm) Weightikg) Power{kw) Capacity(kg/h)
ACMQ200750°500°1100 120 0.75 100-200
ACMQ4£00 950°700°1100 140 1.5 300-400

Figura A- 14. Especificaciones de la picadora

12.1.3. Molino de rodillos

Proveedor: Jiangyin Haixiang Machinery Co. Ltd.
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Tamaiio de
Capacidad 2 . salida Trituracion
de Velocidad del :\al:'r;;l::acmn granulos de potencia Dimension general Peso
Modelo produccion husillo (Trituracién del Motor
(R/min) (rpm) fineza) Mm KG
(Kg/m) e Kw)
(Maila)
158 10-50 6000 6 60-120 22 5504007850 85
208 60-150 4500 o 40-120 4 550°600*1250 180
308 100-300 3800 6 40-120 55 800°700*1450 250
408 160-800 3400 10 40-120 75 800°900%1550 360
60B 300-1000 2800 12 40-120 15 90079001880 550
808 400-2000 2000 12 40-120 22 110079501960 850
100B 500-3000 1500 12 40-120 30 1350710002100 1200

Figura A- 15. Especificaciones del molino de rodillos

12.2. Equipos de Extraccion Aceite Esencial

Para la extraccion del aceite, se requiere las cotizaciones del extractor y la centrifuga. El
extractor incluye el condensador, separador y tanque de almacenamiento. Las especificaciones

de estos equipos se encuentra en las siguientes cotizaciones.



12.2.1. Extractor

Proveedor: Wuhan HDC Technology Co., Ltd.

0y RIURMEERA R A

o o Mok e WUHAN HDC TECHNOLOGY CO., LTD.

‘ e ) . .
A Amount
Unit Price| Qry 1
No. tq:""""" Model | Part Name Maln parameters UsD
Name UsD) |(SET) on
* : Shaughai)
The equipment connists of distillation kettle, demister, cond fon tower, cond: 1 avoma device, thivd.geade oil-water separator, hydrosol

storage tank, an aly compressor unit, a mobile material hoist (one unit), » working platform for equipment, and velated pipelines, The uner surface of|
the equipment 5 polished with Ra = 0,6pum, and the onter surface 15 treated with Ra = 0.8pum, This ensures that there is no dead corner and meets
GMP requirements,

1 |Essential oll| LSZL - Etfective volume S000L, Steam direct water heating
distillation [ S000DL
squipment

[nside

IDistillation |Pesign pressure: 0.09Mpa, king normal p
kettle Design temperature: 110°C, Working temperature: =100°C;
Wotking mediuh: wates; cylinder dntmty/SUSION;

Discharge valve } 26,640 26,640
Large Pueumatic discharge door, dismeter 900mm; Drain valve DN76 o 1 o

Dimensions 9300500, d=3mn/S30408, the stninless steel wire mesh in the
IDemister  [denuster 15 set to the top of the denuster. The denuster 1s easy to clean. Meet GMP

requirements
[Condensing (Vertical cond and cooling. The heat transfer aren 15 greater than 15 m*
tower Material %2 Spu/SUS3I04 atainless steel

Pipe pass
Design pressure: nonmal pressure, working pressure: normal pressire;
Design temperature: 100°C, working temperature = 100°C;

Working mediwmn: secondary steam. Pipe pass. $25%1.5 The material is SUSI04
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0y RRRMERA R A

s ot stachine et WUHAN HDC TECHNOLOGY CO., LTD.

Shell pass

Design pressure: 0. 3Mpa, working pressive: normal pressre;

Design temperature: 100°C, workng texapernture: 15 - 30°C

Working medium: cooling water shell pass cylinder & = 2 Smm / SUS304

Material 5«2 Smum/SUS304, capacity 15001

Hydrosol
itorage tank
Oil-water  (Tank matenald=1 SmnySUS3I04, the top view of the glass. The tank vohune is
wparator 3001

Accessorien |1 cleaning brush, 2 thermometers, 1 pressume gauge, connecting mirror, ete

2 |Working plateform Materinl Carbon steel 13,767 1 13,767
A |Inland freight Pending for EXW price

Total Price (EXW price): USD 70,407
Note: The quotation does not include the visa fee, salary, travel and ace d penses of the ) i

The offer is valid for 30 days

Figura A- 16. Especificaciones del extractor



12.2.2. Centrifuga

Proveedor: India Mart

Size

Brand

Speed

Type

Model Number
Capacity
Model

Material

Basket Speed
Bowl Diameter
Driven Type
Voltage
UsagefApplication
Basket Material
Brake

Design

Diameter
Flitration Area
Material Grade
Motor Power
MNumber of Tubes
Temperature
Tube Capacity
Warranty

Weight

Working Pressure

Packaqging Size
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350 x 1500 mm
MARKTECH
4000 rpm
Horzontal

MT- 400

5m3

MT-400

Rotary Part - S.S , Frame-
M.S

4000 rpm

350 mm

Pulley Belt

420V

Solid-Liguid Separation
Stainless Steel

Yes

Self Design

350 mm

5m3

Stainless Steel

225 kW

1

100 degree celclus
Sm3

11 months

2500 kg

3-4 kg'em2

1000 x 1000 x 3000 mm

Figura A- 17. Especificaciones de la centrifuga
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12.3. Equipos de Extraccion de Pectina

Para la extraccion de pectina, se requiere las cotizaciones de los filtros prensa y el molino de

bolas. Se encuentra las especificaciones de estos equipos en las siguientes cotizaciones.

12.3.1.Filtro de prensaly 2

Proveedor: Shandong Xinhai Mining Technology & Equipment Inc
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Los parametros técnicos

Mod=slo Area de Mumero Especi Grosor Walum Presi Dimensi Capacid Peso
filtro {2} de filtro cacions | dela en de an &n total ad {t'h) {kal
de la sdela torta = d=l {mm]}
camara placa del Camar | filtro
de filtro filtro ade {MFPa
de {mmj filtro }
membr {m3}
ana
{mm)
WZ2E100/ | 100 26 215 B240X3 12 23220
1500-U 145%28
15001 0.5~ 85
S00%90 48 1.6
KZ23150/ | 180 38 317 3820X3 18 27150
1500-U 145%28
a5
WZ2GE200/ | 200 52 437 116103 | 24 31350
1800-U 145¥28
35
W2E250/ | 2ED 34 5,39 13210% 30 35150
1800-U 3145x2
885
KZE150/ | 180 24 288 9350x3 18 28250
1800-U 240%29
16001 0.5~ 35
B00X%35 40 1.6
WZ2GE200/ | 200 45 4 10810% 24 32850
1800-U 3240x2
985
w2350/ | 280 58 5.04 12450% 30 37050
1@00-U 3240x2
9a5
WZ2G300/ | 300 70 3,09 14040% 38 40080
1800-U 3240x2
985

Figura A- 18. Especificaciones de los filtros de prensa



12.3.2. Molino de Bolas

Proveedor: Henan Xingyang

Energia (W)

2.2kw

Numero de Mod.. MQG

Descripcion general

Detalles rapidos

Industinas aplicable

uc_ Molino de bolas de ceramica 600x700

Mazerial de construccidn de tiendas, Plenta de fabricacion, La Condicién

Bola de ceramica de molino po de motor
0,050.1 Lugar del orige
XKJ Dimenzion (L*W*H
1512 Ceruticacion

| afo oy enia

0.074-04mm De medios de com

Figura A- 19. Especificaciones del molino de bolas

12.4. Equipos Adicionales

Nuevo
Motor AC

China

): 800°700*1000

1S09001:2008

Video de spoyo técnico,

Smm

&le;

~

83 DO

83 de ceramica

-
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Como equipos adicionales, se tiene el destilador de agua, cuyas especificaciones se verifican a

continuacion.

12.4.1. Destilador de agua
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Proveedor: Livam

Livam DE-140 Distilled (140 L/h,3.0-3.5
ps/cm)

Specifications Manufacturer Info

Output of distilled water: 140 L/h
Conductivity of distilled water: 3.0-3.5 ps/cm
Voltage: 400 V

Power consumption: 84.0 kW

Raw water consumption: 1000 L/h

Weight: 88 kg

Material: stainless steel

Figura A- 20. Especificaciones del destilador de agua
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13. ANEXO F: CALCULOS Y RESULTADOS CAPITULO 3

13.1. Costos tedricos

Los célculos teoricos se realizan siguiendo la metodologia de Anexos A 8.4. Cuando se tiene

un equipo que no cuenta con los datos para este céalculo tedrico, se emplea el costo del mercado

como en el caso de la balsa de lavado, picadora, extractor y el destilador de agua, considerando

un 40% adicional para costos de importacion. Por otro lado, se debe tomar en cuenta que el

costo del extractor abarca, el recipiente de extraccion, el condensador, el separador y el tanque

de almacenamiento de aceite. Por esta razén, no se incluye estos equipos en el siguiente célculo.

Tabla A- 27. Célculo de los costoss tedricos de los equipos

Aceite

Unidad
Equipos de a b Costo Teorico Ce
tamano
Balsa de Lavado $ 5,572.00
Picadora $ 1,372.00
Secador MW 0.36 7000 71000 08| $ 38,010.40
Molino rodillo | ton/hr 1.42 400 9900 05| $ 12,183.46
Extractor $ 108,764.60
Centrifuga 1 KW 225 37000 1200 12| $ 87,326.91
Tanque
Almacenamiento | m? 411 5700 700 07 $ 7,581.91
Cascaras
Tanque  Agua-| s 562| 5700 700 07 $ 804353
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Reactor —con| 31.41| 14000| 15400 07| $ 185,993.19
agitacion
Filtro de prensa | m® 23.79 76000 54000 05| $ 339,371.50
Tanque ME 51.42 5700 700 07| $  16,738.05
Precipitacion
Tanque Lavado |m?® 30.71 5700 700 07| $ 13,393.97
Prensa m?3 30.34 76000 54000 05| $ 373,423.59
Secador MW 0.06 7000 71000 08| $ 14,781.11
Molino de bolas |kg/h 177.99 3000 390 05| $ 8,203.05
Tanque Pectina | m?® 0.31 5700 700 07| $ 6,004.95
Columna kg 1329.07|  -10000 600 06| $  34,903.57
Destilacion

Platos (T 4.52 100 120 2| $ 2,548.93

iametro
Destilador Agua $ 7,339.55
Tanque Etanol | m3 61.55 5700 700 0.7 $ 18,217.95
Boiler/Caldera | kg/h 1213.55 4600 62 08| $ 22,781.81
Bomba 1 L/s 18.7 3300 48 12] $ 4911.88
Motor 1 KW 0.38 920 600 07| $ 1,222.25
Bomba 2 L/s 7.21 3300 48 12] $ 3,813.82
Motor 2 KW 0.59 920 600 07| $ 1,336.25
Bomba 3 L/s 5.42 3300 48 121 $ 3,664.78
Motor 3 KW 0.12 920 600 07| $ 1,055.50
Bomba 4 L/s 4.1 3300 48 12| $ 3,561.19
Motor 4 KW 0.22 920 600 07 $ 1,129.09
COSTO TOTAL $ 1,333,250.81
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13.2. Método de Lang

El método de Lang se realiz6 para los costos reales y los costos tedricos. Como se menciond
previamente, hay equipos cuyos costos tedricos no se pueden calcular, pero también hay
equipos a cuyos costos reales no se puede acceder. De manera que, se considera el costo del
que se dispone para el célculo. Si se cuenta con ambos costos, se los utiliza en el respectivo
calculo. Cabe mencionar que el costo real considera un 40% adicional de costos de

importacion. Las cotizaciones de los costos reales se encuentran en el Anexos F.seccion 13.10.

El método de Lang emplea factores de instalacion segun el tipo de proceso: 3 para solido, 5
para liquidos y 4 para sélido-liquido. La planta abacarca procesos solidos, liquidos y solidos-
liquidos. Por ello, para realizar una estimacion mas detallada, se ha clasificado los equipos con
distintos colores de acuerdo al proceso que realiza cada uno. El color tomate corresponde a los
solidos, el amarillo a los liquidos y el azul a los sélidos-liquidos.Los platos de la columna se

suman directamente al costo total pues no consideran un factor de instalacion.

Tabla A- 28. Célculo de costos con el método de Lang

Costo Teorico Costo Real

Equipo Costo Equipo Costo

Balsa de Lavado * $ 5,572.00 |Balsa de Lavado $ 5,572.00
Picadora * $ 1,372.00 |Picadora $ 1,372.00
Secador $  38,010.40 |Secador $  44,800.00
Molino rodillo $ 12,183.46 |Molino rodillo $ 3,570.00
Extractor * $ 108,764.60 |Extractor $ 108,764.60
Tangue Almacenamiento Tangue Almacenamiento

Céscaras $ 7,581.91 |Cascaras ** $ 7,581.91
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Tanque Agua-Aceite $ 8,043.53 | Tanque Agua-Aceite ** $ 8,043.53
Reactor con agitacion $ 185,993.19 |Reactor con agitacion ** $ 185,993.19
Filtro de prensa $ 339,371.50 |Filtro de prensa $  13,930.00
Tanque Precipitacion $  16,738.05 |Tanque Precipitacion ** $ 16,738.05
Tanque Lavado $  13,393.97 |Tanque Lavado ** $  18,200.00
Prensa $ 373,423.59 |Prensa $  13,930.00
Secador $ 14,781.11 |Secador $ 2,240.00
Molino de bolas $ 8,203.05 | Molino de bolas $ 2,632.00
Tangue Pectina $ 6,004.95 | Tanque Pectina $ 1,960.00
Columna Destilacion $  34,903.57 |Columna Destilacion $  58,374.56
Platos $ 2,548.93 | Platos $ -
Destilador Agua * $ 7,339.55 | Destilador Agua $ 7,339.55
Tanque Etanol $ 18,217.95 |Tanque Etanol ** $  18,217.95
Boiler/Caldera $ 22,781.81 |Boiler/Caldera $  22,700.00
Bomba 1 $ 4911.88 |Bombasly4 $ 378.00
Motor 1 $ 1,222.25 |Bombas2y 3 $ 1,341.19
Bomba 2 $ 3,813.82

Motor 2 $ 1,336.25

Bomba 3 $ 3,664.78

Motor 3 $ 1,055.50

Bomba 4 $ 3,561.19

Motor 4 $ 1,129.09

Y. Ce solidos $ 111,926.84 |XCe sélidos $ 69,727.91
Y Ce liquidos $ 171,219.79 | XCe liquidos $ 184,162.55
Y.Ce solidos y liquidos $1,047,555.25 | XCe sélidos y liquidos $ 358,897.04
COSTOS LANG $5,382,100.45 |COSTOS LANG $ 2,565,584.63

* se empled el costo real

** se empleo el costo tedrico




13.3. Método de Hand
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El método de Hand se realizo a partir de los costos tedricos y reales, del mismo modo que se

realiz6 para el método de Lang. Los factores empleados en este célculo dependen del equipo

en si y el material del mismo. Los valores para cada tipo de equipo se encuentran en el libro de

Sinnot, como se indica en la metodologia. Se emplea un valor de 1.3 para el acero inoxidable

en el caso de que el material no haya sido tomado en cuenta; caso contrario, 1.

Tabla A- 29. Calculo de costos con el método de Hand

Equipos

Costos Teoricos

Costos Reales

Factor Factor

Ce($) | fm Hand Costos ($) Ce($) |fm Hand Costos ($)
Balsa de| se7000| 1 3 16716.00| 5572.00| 1 3| 16716.00
Lavado
Picadora 1372.00] 1 3 4116.00| 1372.00] 1 3 4116.00
Secador 38010.40 | 1.3 2 98827.05 44800'8 1 2| 89600.00
Molino rodillo | 12183.46| 1.3 3 4751551 | 3570.00| 1 3| 10710.00
Extractor 108764'3 1 3 326293.80 10876;6 1 3| 326293.80
Centrifuga 1 87326.91| 1.3 3 340574.95 87326'? 13 3| 340574.95
Tanque
Almacenamient | 7581.91| 1.3 3 29569.43| 7581.91| 1.3 3| 29569.43
o Cascaras
Tanque  Agua-| gq/354| 93 3 31369.77 | 8043.53| 1.3 3|  31369.77
Aceite
Reactor  con| 185993.1| , 4 3 725373.44 | 1899931 4 3 3| 725373.44
agitacion 9 19
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Filtro de prensa 339371'8 13 1323548.83 13930'8 1 41790.00
Tanque 16738.05| 1.3 65278.41| 167380/ 4 3 65278.41
Precipitacion 5
Tanque Lavado | 13393.97| 1.3 52236.48 18200'8 1 54600.00
Secador 14781.11] 1.3 38430.89| 2240.00| 1 4480.00
Tanque Pectina | 6004.95| 1.3 23419.30 | 1960.00| 1 5880.00
Columna 34903.57| 1.3 139614.29| 283745| 4 233498.25
Destilacion 6
Platos 2548.93| 1.3 331361 000| 1 0.00
Destilador 733955| 1 29358.20 | 7339.55| 1 29358.20
Agua
Tanque Etanol | 18217.95| 1.3 71050.01 18217'2 13 71050.01
Caldera 22781.81| 1.3 59232.70 22700"8 1 45400.00
Bombas 15951.68] 1.3 82948.72| 1719.19]| 1. 6876.78
Motores 474310| 1 18972.39
$ $
COSTO HAND 501610367 COSTOHAND 15105991 04

13.4. Método Factorial Detallado

El método factorial detallado se realiza también para los costos reales y tedricos tomando en

cuenta los equipos que trabajan con solidos, liquidos y sélidos liquidos. Los costos se los

dividiod en 3 secciones: los costos que ya toman en cuenta el acero inoxidable (fm= 1), los que

no lo toman en cuenta todavia y deben ser multiplicados por el factor del acero 1.3, y los que

no necesitan instalacion. En cada una de estas secciones, se sumo los costos y se los multiplico
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por los factores correspondientes para obtener el costo y finalmente, el costo total. A

continuacion, se verifica el calculo en la siguiente tabla.



Tabla A- 30. Calculo de costos con el método factorial detallado
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Costos Teoricos Costos Reales
_ Equipo_s con Equipqs sin sin _ Equipo:s con Equipqs sin Sin
Equipos acero inox aceroinox | . 1 ien Equipos acero inox acero inox instalacion
(fm=1) (fm=1,3) (fm=1) (fm=1,3)
Balsa de Lavado $5,572.00 Balsa de Lavado $5,572.00
Picadora $1,372.00 Picadora $1,372.00
Secador $ 38,010.40 Secador $ 44,800.00
Molino rodillo $12,183.50 Molino rodillo $3,570.00
Extractor $ 108,764.60 Extractor $ 108,764.60
Centrifuga 1 $87,326.90 Centrifuga 1 $ 87,326.90
Tanque Cascaras $7,581.90 Tanque Cascaras $7,581.90
Tanque Agua-Aceite $ 8,043.50 Tanque Agua-aceite $8,043.50
Reactor con agitacion $185,993.20 Reactor con agitacion $ 185,993.20
Filtro de prensa $339,371.50 Filtro de prensa $13,930.00
Tanque Precipitacion $16,738.10 Tanque Precipitacion $16,738.10




Prensa $373,423.60 Prensa $13,930.00

Molino de bolas $8,203.10 Molino de bolas $2,632.00

Tanque Pectina $6,004.90 Tangue Pectina $1,960.00

Columna Destilacion $ 34,903.60 Columna Destilacion $58,374.60
Platos $ 2,548.90 | Platos

Destilador Agua $ 7,339.60 Destilador Agua $ 7,339.60

Tanque Etanol $ 71,050.00 Tanque EtOH $ 71,050.00
Boiler/Caldera $22,781.80 Boiler/Caldera $22,700.00

Bombas 1y 4 $8,473.10 Bombas 1y 4 $1,719.20

Motor 1y 4 $2,351.30 Bombas 2y 3 1341.194417

Bombas 2y 3 $7,478.60 X solidos $62,146.00 $7,581.90
Motor 2y 3 $2,391.80 Y liquidos $31,758.70 $ 224,795.00
Y solidos $42,111.60 $51,597.30 _$ Y. solidos y liquidos $ 156,165.80 $202,731.20
Y liquidos $9,690.90| $232,578.90| $2,548.90 | Costos solidos $ 155,365.00 $21,684.30
Y sélidos y liquidos $823,951.40| $223,603.80 $ Costos liguidos $101,628.00 $ 840,733.40
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Costos solidos $105,279.10| $147,568.20 _$ Costos solidos y liquidos $499,730.50 $ 746,051.00
Costos liquidos $31,010.80| $869,845.10| $2,548.90

Costos solidos Y| ¢, 63564460 $822,862.00] 5

liquidos -

Sumatoria $2,772,934.50 | $1,840,275.30| $2,548.90 | Sumatoria $756,723.50| $1,608,468.60| $
COSTO TOTAL $4,615,758.76 COSTO TOTAL $2,365,192.10
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Tabla A- 31. Factores de instalacion para el método factorial detallado de acuerdo al tipo de

proceso
Fluidos Fluidos y solidos Solidos
Equipos | Equipos | Equipos | Equipos | Equipos | Equipos
FACTORES | con acero | sin acero | conacero | sin acero | con acero | sin acero
inoxidable | inoxidable | inoxidable | inoxidable | inoxidable | inoxidable
fm 1 1.3 1 1.3 1 1.3
pip 0.8 0.8 0.6 0.6 0.2 0.2
erect 0.3 0.3 0.5 0.5 0.6 0.6
el 0.2 0.2 0.2 0.2 0.15 0.15
[ 0.3 0.3 0.3 0.3 0.2 0.2
c 0.3 0.3 0.3 0.3 0.2 0.2
S 0.2 0.2 0.2 0.2 0.1 0.1
I 0.1 0.1 0.1 0.1 0.05 0.05

13.5. Capital fijo

El capital fijo esta conformado por los costos ISBL , costos OSBL, costos de ingenieriay costos
de imprevistos. Estos se calculan como se indica en el Anexo A 8.4. a partir del costo ISBL

definido en el capitulo 5 de analisis econémico.

Célculo de

13.6. Costos de produccion

A continuacion, se describen los costos de produccion fijos y variables, los cuéles fueron
calculados en funcién de la metodologia del Anexo A 8.4. Los costos de produccidn variable

estan conformados por los costos de materia prima, electricidad, vapor, agua y transporte. El
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calculo de la materia prima se realiz6 de acuerdo al balance de masay el costo de la electricidad
en base al balance de energia y el costo de la electricidad. El calculo del vapor se realiz6 como
se indica en la metodologia del Anexo A. Por otro lado, el consumo de agua se determiné a
partir del balance de masa y el costo de agua. En cuanto al transporte, se tomd el costo por
tonelada y kilometro establecido para rutas mayores a 500km, las toneladas al mes y las
distancias de los establecimientos mas lejanos en la Costa y Sierra del pais. La siguiente tabla

indica un resumen de los datos empleados en el célculo.

Tabla A- 32. Célculos para el costo de produccion.

MATERIAS PRIMAS

Materia Prima Cantidad total Precio Costo Anual
Ac Citrico 102.56 | ton 630 | $/ton $64,613.68
Agua 5338.13| m3 0.42|$/m3 $2,242.01
Etanol 287.20|ton 980 | $/ton $ 281,455.49

Costo Total/afio $348,311.18

Electricidad
KWh/MES 576303.88
Costo $0.08
Costo Total/mes $46,104.31
Vapor

Pi (bar) 3
P fuel ($/MMBTU) 6
dHIv (MMBTU/MIb) 101.88
n 0.9
Costo agua alim ($/m3) 0.42
Costo agua alim ($/Mlb) 191.46



$/Mlb 870.64
Masa agua (kg) 19869.09
Masa agua (Mlb) 0.44
Costo por extraccion $ 380.57
Costo total/mes $7,992.07
Consumo agua
Agua Condensador 226482.40
Costo por extraccion $95.40
Costo total/mes $2,003.32
Transporte
Rutas mayores de 400 km
flete ($/tonelada*km) 0.005
Céscaras Transportadas (ton) 7.242
Distancia Costa (km) 516
Distancia Sierra (km) 679
Costo Total/mes $4,997.79
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Los costos variables estan constituidos por la remuneracién de los trabajadores de la planta

como labor de operacién, supervisor y salariales directos. También, abarca el costo de

mantenimiento, impuestos, alquiler de terreno, gastos generales y gastos medio ambientales.

El costo de labor de operacion se basa en el niUmero de operarios que trabajan en la planta. Para

la estimacion de la cantidad de trabajadores requeridos, se considera el nimero de operaciones

unitarias en la planta y el tiempo de operacion de estas. Se establece que se requieren alrededor

de 7 operarios en total para la seccion de pretratamiento, 3 para la extraccion de aceite, 10

operarios para la seccion de extraccion de pectina y 3 operarios para mantenimiento,

considerando 3 turnos, es decir, operacion de 24 horas.



13.7. Capital de trabajo
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El célculo del capital de trabajo se realiz en base a la metodologia descrita en el Anexo A 8.4.

Este parte de los costos de materia prima, ISBL, OSBL vy los costos de produccion fijos y

variables.

Tabla A- 33. Resumen de costos de capital fijo, costos de produccion y capital de trabajo.

Capital Fijo $ 7.496.292,68
ISBL $ 3.692.755,01
OSBL $ 1.477.102,01
Ingenieria $ 1.550.957,11
Imprevistos $ 775.478,55
Total $ 7.496.292,68
COP Variable $ 111.437,03
Materia prima/mes $ 29.025,93
Catalizador/mes 0
Electricidad/mes $ 66.236,61
Vapor/mes $ 7.992,072
Agua/mes $ 2.003,32
Transporte/mes $ 6.179,09
COP fijo $  417.252,77
Labora de operacion
(operarios) 11500
Supervisor 2875
Salariales directos 5750
Mantenimiento $ 147.710,20
Impuestos $ 36.927,55
Alquiler de terreno $ 51.698,57
Gastos generales $ 109.092,88
Gastos medio ambientales $ 51.698,57
Capital de Trabajo $ 921.377,94
Inventario de materia $ 14.512,97
Valor de inventario $  264.344,90




Efectivo $ 7.256,48
Cuentas por pagar $ 528.689,80
Crédito $ 29.025,93
Repuestos $ 77.547,86
Total $ 921.377,94

13.8. Flujo de caja
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A continuacion, se describe el flujo de caja para un periodo de 10 afios. Para ello, se considera

el beneficio bruto, depreciacion e impuestos, y la inversion total.

Tabla A- 34. Flujo de caja de la planta

FLUJO DE CAJA
Afio Beneficio Bruto| Depreciacion Ingreso Imponibld Impuesto Flujo de Caja  |Flujo Acumulativo  [Saldo
ben neto-depre 12%|ben neto-imp flujo acum-cap fijo
0 $0.00 $0.00 $0.00 $0.00| -$7,487,150.74 -$7,487,150.74 -$8,375,761.18
1 $1,593,600.39 $748,715.07]  $844,885.32 $0.00{ $1,593,600.39 $1,593,600.39 -$6,782,160.79
2 $1,593,600.39 $748,715.07| $844,885.32|  $101,386.24| $1,492,214.16 $3,085,814.55 -$5,289,946.63
3 $1,593,600.39 $748,715.07| $844,885.32|  $101,386.24| $1,492,214.16 $4,578,028.71 -$3,797,732.47
4 1$1,593,600.39 $748,715.07|  $844,885.32|  $101,386.24| $1,492,214.16 $6,070,242.86 -$2,305,518.32
5 $1,593,600.39 $748,715.07| $844,885.32| $101,386.24| $1,492,214.16 $7,562,457.02 -$813,304.16
6 $1,593,600.39 $748,715.07| $844,885.32|  $101,386.24| $1,492,214.16 $9,054,671.17 $678,909.99
7 $1,593,600.39 $748,715.07| $844,885.32|  $101,386.24| $1,492,214.16 $10,546,885.33 $2,171,124.15
8 $1,593,600.39 $748,715.07| $844,885.32|  $101,386.24| $1,492,214.16 $12,039,099.49 $3,663,338.31
9 $1,593,600.39 $748,715.07 $844,885.32 $101,386.24| $1,492,214.16 $13,531,313.64 $5,155,552.46
10  |$1,593,600.39 $748,715.07| $844,885.32| $101,386.24| $1,492,214.16 $15,023,527.80 $6,647,766.62

13.9. Calculos de tiempo de recuperacion, VAN y TIR

Primero, se estiman las ventas anuales a partir del precio de los productos establecido como

$68 para el kg de aceite esencial y $34 para el kg de pectina, y la produccion anual. Luego, se

calcula el margen bruto, el beneficio bruto y el tiempo de recuperacion como se indica en el

Anexo A 8.4. La estimacion del tiempo de recuperacion depende del capital fijo, capital de
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trabajo y el beneficio neto. El célculo de VAN y el TIR se realizan como se indico en la

metodologia a partir de los parametros previamente calculados y el flujo de caja.

Tabla A- 35. Analisis de rentabilidad de la planta

Item Valor

Precio de venta Aceite $68
Precio de venta Pectina $34
Produccion Aceite (kg) 8674.33
Produccion Pectina (kg) 44430.99
Ventas Anuales Aceite $ 589,854.57
Ventas Anuales Pectina $ 1,510,653.68
Ventas Anuales Totales $ 2,100,508.24
Margen Bruto $1,752,197.07
Beneficio Bruto $1,593,600.39
Beneficio Neto $1,492,214.16
Tiempo de recup 5.612975286
Depreciacion lineal $ 748,715.07
Tasa de interés 10.00%
VAN $1,774,028.58
TIR 15%

13.10. Cotizaciones Adicionales de los Equipos

A continuacién, se adjuntan la cotizacion de los equipos que se compard el costo tedrico con

el real. Para el caso donde se tiene amplios rangos de precio, se verifica las distintas
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capacidades del equipo y se interpola o extrapola para estimar el costo del equipo con la

capacidad requerida.

13.10.1. Balsa de Lavado

Comercial cominud de impeeza Concha lavar maquinas pata la vema

12 See's 34 Sav's =5 Se1/s

53.980,00 §3.860,00 §3.720,00

MAQUINARIA U 100-500 kg/h S - 1
Musatzas S1.900.00 /Se, 1 Set(Pecaao miimo) Compra musstrss

Garatia 2 ahos en garantta de maquinarias 1 afle for Core Components (7)

Custoirezanon  LOgotipo personaizaca (Fed !
Embalaje personsizano |edite mmen e105) Nare

Ve mages TR grence

! Garantia comurcial Prowge ws ped st ds Adwsa cam
.‘ -V‘IIw Fp -"% Prou: VISA 8 TT' Crivs Turshs' @50y Westernrionwt) [EE2
E -

Logieticn de Al sum  Schunes e insgeccidn  Vints Se preddoorae

Figura A- 21. Cotizacion de la balsa de lavado

13.10.2. Picadora

Pelador de papas y cortadora vegetal helicéptero cortadora veget

MuLraon
de la fruta de la maquina de impieza de cascara de jengibre

io Nonmal US $980.00
Cantudad de Pedido Minama I Set
Coireis dedre ChinaPlease contact the supplier for more detalls.
I lad e |} ]
TH ST iy

200M
- E we Pago seguro
‘ 6 f ' - oy a v Retencion del pago hasta confirmacion por parte del chente
C‘ - o ST v Devolucitn integra del importe en caso de no recibir su pedido
v Devolucion integra del importe en caso de no ser como se describe
ampartt [T ® a
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Figura A- 22. Cotizacion de la picadora

13.10.3. Molino de rodillos

0 Nota: Tenga culdado y compruebe con ef sumingstrador si se trata de un producto de proteccion Contra virus y st ef coropavirus (COVID-19)
afectard a su pedido X

Cascara de cacao Maquina de trituracion de cascara de cacao moler cascara oe
cacao de la maquina de fresado

$2.550,00 1 5et

Canndag + |Seys
Garantia 1 aho en garamia de maguinarias
Garantia comercial Procege e pedidos de Aloaba cor

Pugs VISA O T'T Ovies Trwwis 8Pay Westeenlinen WU 1%

Logiston e Albala com Sekcioces de mrpecsion

Figura A- 23. Cotizacion del molino de rodillos

13.10.4. Extractor

Ver seccién 12.2.2
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13.10.5. Filtro de prensa
@ NETEQ 2 En stock ) Ena rigico
Filtro de alta eficiencia de prensa para la venta
1 Seus 25e1/% »»3 Sel/s
$9.989,00 $9.950,00 $9.900,00
10 00 DE DESCUENTO) Ordena més de $10,00000 | Olvener of upon - §

Capsciogd ge Pr | 95%

Numero de Mod. K26 $ - 1 +

Gatantia 1 aflo en garantla oe maquinarias

Ver imagen mas grande Garantia comercial Frotegs e pedidoa de Alibaba com
Pago VISA @ TIT Ovine Toesis @Pay WosternUnionwu [ERF

Logistion de Albehe com  Solaciores (e Bsoeceitn

Figura A- 24. Cotizacion del filtro prensa

13.10.6. Tanque de almacenamiento pectina

De acero inoxidable de alta cahdad 1000 2000 3001 SO0L 600L 800L 10001
briltante cerveza tlanque para venla

$1.400,00 - $10.000,00 / 1150 1 Unioas

Numero ge Mod - TS100L 5140000 L $
TS-200L $1.700,00 [ | +
TS-300L $2.000,00 [ |+

All 7 Dgiions

Garantin 3 afos en garantia de magquinarias 3 aflos for Core Compeaents (7

Ver smagun mar grande

= l . ~n @ ‘ Customization  Logotipo personaltzada (Fedido mini
H " u u u Personalizacion granca {Feao mimmo. 1 e3) More
(M Compartir

Gerantia comercial Prenege tus peddos de Adistia com

Page VISA @ TIT oniwTands &Py WesternUnion Wy [Lr

Figura A- 25. Cotizacion del tanque de almacenamiento de pectina
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13.10.7. Molino de Bolas

De cardmica de bola de precio de la maquina molino de bolas moling Molino de
bola pequedia de Hanan labricante

$1.880,00 15et

Energla (W) 226w
Numero de Mod . MQG $1.880,00 4
Sarnntio 1 afo en garantla g2 magquinarias

Garantia comercial Pretege e pedidoa de Alibaba cor

Pogo VISA € T/T Oeiine Toamde @Pay WostornUnicawy [ERF

Ver immgen mas grande Logistica de Albabacom  Soluciones de mapecaiar

Figura A- 26. Cotizacion del molino de bolas

13.10.8. Columna Destilacion

Columna de destilacién fraccionada/columna de destilacién indus'

FOB Referencia Precio: Consiga El Ultimo Precio

$10.000,00 - $900.000,00 /et 1.0 Sev/s (Pedida minimo)

Garantfa: 1 afio en garantfa de maquinarias
Lead Time: Cantidad(Set/s) 1-3 | »3
Hora del Est.(dias) 60 Negociable

@ Alibaba.com Freight = Compare Retes = Learn mare

Pago: VISA @ T/T Online Transfe #Pay WesternUnion'Wu [l

Ver imagen més grande

Figura A- 27. Cotizacién de la columna de destilacion
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13.10.9, Secador 2

Nuevo 100-150kq por lote y zona de secado 7 cuadrado con 13 capas bandejas
SUS304 banana deshidratador de aibaricogue maquina secadora de frutas

1 -4 Ser/y =5 Sev's

$1.600,00 $1.500,00

Numero oe Mod_. XZHF4-411

Muestras $10000 /S&t 1 Set (Pecdo minimin) 55 Compiar mussting
Gasantia 1 afo en garantia de maguinanas 1 aflo for Core Components ()
Lead Tyne Camigad(Sevs)  1-20 520
Horadei Est{dlas) 30 Negociabie
Vur ragen mas grands Customzanan  Logotpo personalizado (Min Oroer 5 Setrs)
1 L Embalae personalizado (M ) el ) Mare v
a: i
H .. Garantsa comercial Frosege s pedidoc de Alaba com
' @ Alibaba.com Fraight  Compes Rates  Lesn more
Afode poro co tCompanit Page VISA @0 TIT Ooies Tarsie 8Pay WesterbnionWu |l

Figura A- 28. Cotizacion del secador 2

13.10.10. Caldera

Venta callente 100KG 200KG 300KG SO0KG de Gas LPG acoite Diesel despedido
de la caldera del generador de vapor

§4.000,00 - $23.000,00 / -1 108k oo

Nimen de Moa

Garantfa 1 aflo &n garantia de maguinaias 2 aflos for Core Compenents (1)
Envia Ayuda Transporte marttimo - Transporte termestre
Lo T Cantdad(Sev's) 14 >4

Hora del Est (dias) 10 Negocishie

Ver imagen méo pramde

YN

Anadit pata o hCompanir

Cusiomizanan  Logotipo personalizado (M jer 1 Se1/s)
Embalaje personadzaco (\ir Or 1 S n) More v

Garantia comarcial Poege tus pade
@ Alibaba.com Freight Coogare Hnes  Lewm mom

s e Albabe.com

Figura A- 29. Cotizacion de la caldera
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13.10.11. Bombas

LoS nombres de marca horlzontal de la bomba de agua centrifuga de succion
bombas precio

F08 Refersncia Precio. Consiop B Uteng Progio

$34,00 - $69,00 100.0 Unidad/es

Tipo Bombes centrifugas
Maomo getaca  3Sm

Flujo manma 233L/min

Leod Time Canndadies) 11000  >1000

Hora oel Est {dias) 30 Negooiable

Ver inagen redy grusds

[ b 599 ~ Customizanan  Logotipo personalizaco (N ser SO0 ¢
ml o >l - Embataje personaizado | M 5 More
Garantia comerciol Frotege tus pedidon du Abidee Lom
Afadi pora co Company

@ Alibaba.com Fralght  Compwe Fmwes  Laaim moes
Page VISA O T'T Octies Tiende @PIy  WesterciinionWu 80

Lugatica de Albate com  Sclunnnes e inspescor

Bomba de agua eléctrica SHF 1hp 2hp 3hp 4hp bomba centrifuga de superficie

FOB Referencis Precio. Conmiga £1 Utime

$39,00 - $200,00 ' 1 s005evs

Tipo Bombas centrifugas Al 2 Oplions

MAXMa ¢ la ¢a 145m

Flaio méamo 1000L/min
MuesTras $90.00 /Ser 1 Set (Pedtido mirmme) 75 Comprar e
Loud Time CantidadiSet/s) 1300  >300
Vet imugpen mas grande
Hora del Est (alas) 45 Negociabie
’ g.o-“ ¢ Customization  Logotipo persanalizado (M t
Embalaje personatizado (4 f More «
Afadir para co L omparts

Garantia comercial Protege tua padidos de &ibsba com
@ Alibaba.com Freight  Compacs R e
Papo: VISA @ T/T Srire Tamis @Pay Wsterninionwy (B

| rwnston e Aldiaha coree e T

Figura A- 30. Cotizacion de las bombas



