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RESUMEN:

En el trabajo se analizaron los procesos de obtencidn de alcohol extrafino en la destileria
Heriberto Duquesne y en la destileria Alficsa Plus S.A haciendo énfasis en la etapa de
destilacion. Mediante balances de masa y energia se calcularon los consumos de miel
y agua empleada en la fermentacion en ambos procesos productivos, incluyendo la
utilizacion del jugo de los filtros en el caso de la destileria de Heriberto Duquesne. Este
aspecto disminuye en un 38,2 % el consumo de miel y en un 45,3 % el consumo de
agua en la etapa. Se calcularon los consumos de vapor y agua de enfriamiento en cada
columna para ambas industrias, obteniendo un indice de consumo de vapor de 0,566
t/hL de alcohol en Heriberto Duquesne y 0,172 t/hL de alcohol en Alficsa Plus S.A
provenientes del generador de vapor, asi como un indice de agua de enfriamiento de
13,34 m®/hL alcohol en Heriberto Duquesne y 6,98 m?®hL alcohol en Alficsa Plus S.A.
Mediante una propuesta de acercamiento de la tecnologia en la etapa de destilacion de
Heriberto Dugquesne a la instalada en Alficsa Plus S.A, se logran reducir los indices de
consumo para el vapor y el agua hasta valores de 0,46 t vapor/hL y 8,63 m® de agua/hL
de alcohol producido. A través de un disefio experimental 23 se identificaron como
variables mas significativas en el célculo de la ganancia, el precio de la miel y el empleo

del jugo de los filtros en la fermentacion.
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ABSTRACT:

The work analyzed the processes for obtaining extra fine alcohol at the distillery
Heriberto Duquesne and at the Alficsa Plus S.A. distillery. emphasizing the distillation
stage. Using mass and energy balances, the consumption of honey and water used in
the fermentation in both production processes was calculated, including the use of the
juice from the filters in the case of the Heriberto Duquesne distillery. This aspect reduces
honey consumption by 38.2% and water consumption in the stage by 45.3%. The
consumption of steam and cooling water in each column were calculated for both
industries, obtaining a steam consumption index of 0.566 t / hL of alcohol in Heriberto
Duquesne and 0.172 t / hL of alcohol in Alficsa Plus S.A. from the steam generator, as
well as a cooling water index of 13.34 m3 / hL alcohol in Heriberto Duquesne and 6.98
m3 / hL alcohol in Alficsa Plus S.A. By means of a proposal to bring the technology in
the Heriberto Duquesne distillation stage to that installed in Alficsa Plus SA, it is possible
to reduce the consumption rates for steam and water to values of 0.46 t steam / hL and
8, 63 m3 of water / hL of alcohol produced. Through an experimental design 22 were
identified as the most significant variables in the calculation of the profit, the price of

honey and the use of filter juice in fermentation.
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INTRODUCCION:

El etanol ha ocupado un lugar importante dentro de los combustibles obtenidos a partir
de fuentes renovables de energia. Este producto es uno de los compuestos quimicos
mas utilizados, principalmente en sectores industriales y farmacéuticos. De manera
significativa, y de gran importancia en la actualidad, es su utilizacibn como combustible
alternativo para el transporte combinado con gasolinas.

La mayor parte de la produccién mundial de este producto es a partir del procesamiento
de materia de origen renovable mediante fermentacion de azlcares (cafia de azucar o
derivados como la melaza o miel final de cafia), conociéndose entonces como bioetanol
y categorizado como biocombustible renovable.

En Cuba la industria alcoholera fue la primera industria de derivados que se desarrollé
para el aprovechamiento de los subproductos de la cafia de aztcar. Su linea histérica
ha sido la produccion de alcohol etilico a partir de la miel final de la cafa procedente del
proceso azucarero como principal materia prima. Las producciones se destinan para
satisfacer las necesidades internas de combustible doméstico, en la industria
farmacéutica, industria alimenticia, industria cosmética, licoreria y para la exportacion.
Actualmente la demanda de alcohol es superior a las posibilidades de produccion en las
destilerias del pais y la principal materia prima empleada, la miel final de cafia, es cada
dia mas cotizada debido al incremento de las producciones biotecnoldgicas. Por esta
razén es necesario lograr mayor eficiencia en los procesos existentes, ya sea energética
o de proceso como tal, tratando de reducir los indices de consumos tanto de las materias
primas como de utilidades. Ello conducira a incrementar la rentabilidad de la produccién
y alcanzar mayores posibilidades de satisfacer la creciente demanda de este producto
en el pais. Estos aspectos contribuyen al cumplimiento en Cuba de los objetivos de
desarrollo del milenio enmarcados dentro de la Agenda 2030 para el Desarrollo
Sostenible, como es el caso de aumentar la disponibilidad de agua y su gestion
sostenible (objetivo 6), al reducir su consumo, aumentar la eficiencia energética (objetivo
7), y garantizar modalidades de consumo y produccién sostenibles (objetivo 12), entre
otros.

En la region central de Cuba existen varias destilerias, como es el caso de la destileria
Heriberto Duquesne perteneciente a la Unidad Empresarial de Base (UEB) "Derivados
Heriberto Duquesne”, ubicada en el municipio de Remedios de la provincia de Villa
Clara. Esta industria est4 dedicada a producir alcohol y aguardiente para exportar y para
el consumo nacional. Su produccion de derivados estd concentrada, fundamentalmente,
en la produccion de alcohol en un esquema integrado y flexible con la industria

azucarera aledafa. En este sentido emplea no solo la miel final del proceso azucarero,
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sino que esta disefiada para recibir el jugo de los filtros y utilizarlos en la etapa
fermentativa. Ademas, destina su residual mas contaminante, las vinazas, a la
produccion de biogas que a su vez se consume en el generador de vapor de la destileria
y en las viviendas més cercanas como combustible doméstico. También se utiliza parte
de las vinazas generadas como fertiiego en las plantaciones de la graminea
pertenecientes al ingenio.

No obstante, se necesita de una operacion enfocada en disminuir los consumos de
agua fresca y a su vez los niveles de residuales, asi como reducir el impacto ambiental
de las emisiones de CO; y metano, propiciando la generalizacion de su uso en otros
procesos.

Por otra parte, también en la regién central del pais (Covadonga, municipio Aguada de
Pasajeros, provincia de Cienfuegos) se encuentra una de las destilerias mas
importantes dentro del territorio cubano y la mayor de alcoholes finos de Cuba, con una
tecnologia que la sitla entre las mas avanzadas del mundo. Antes llamada ALFICSA,
luego de estar paralizada por seis afios se reabri6 el 30 de noviembre del 2019, con su
nuevo nombre Empresa Mixta de Alcoholes Finos de Cafa Sociedad Anénima
(Alficsa Plus S.A), que surgié por una iniciativa empresarial hispano-cubana. Esta
destileria constituye paradigma del encadenamiento productivo, habida cuenta de que
su materia prima es un subproducto (miel) de la fabricacion del azlcar; en tanto, los
desechos, que salen del proceso de destilacibn son aprovechados por las plantas
aledafas de torula, con destino a la produccién de alimento animal, y la de CO; para
bebidas y refrescos, todas ellas localizadas en el batey del central azucarero Antonio
Sanchez, del propio poblado de Covadonga. Cierra el ciclo del proceso cafiero-
azucarero la utilizacion final de los residuos convertidos en fertiriego para beneficiar las
plantaciones de la graminea en areas agricolas, que tributan al referido ingenio.

La destileria se convierte en polo productivo que se encadena con el programa porcino
de Azcuba, lo que abre perspectivas para inversiones futuras destinadas a la
elaboracion de productos cérnicos. Sus alcoholes de elevada calidad permiten tener una
amplia variedad de usos: licoreria, industria farmacéutica, industria alimenticia, industria
cosmetica e industria en general.

Actualmente se reporta como la mas eficiente en Cuba y entre sus indicadores en este
sentido, figura la utilizacién de la menor cantidad de miel para fabricar un hectolitro de
alcohol. Otro aspecto muy importante es que el empleo del crudo cubano en la
generacion de vapor en Alficsa Plus S.A reduce los costos de produccion, al no
depender de los suministros del combustible importado.

La identificacion de las limitaciones tecnoldgicas en la destileria “Heriberto Duquesne”

conlleva a la necesidad de evaluar esquemas tecnolégicos de mayor eficiencia para
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lograr los estandares de calidad requeridos y disminuir el consumo energético como por
ejemplo el esquema tecnoldgico instalado en la destileria Alficsa Plus S.A de
Cienfuegos. Lo antes expuesto conduce al siguiente problema cientifico.

Problema cientifico:

La destileria “Heriberto Duquesne” posee indicadores técnico productivos que no
alcanzan la eficiencia que pudieran tener tomando como base la destileria de
Alficsa Plus S.A.

Hipotesis:

Mediante un estudio energético es posible acercar la tecnologia instalada en la destileria
“Heriberto Duquesne” a la de Alficsa Plus S.A a fin de mejorar los indicadores técnicos
productivos.

Obijetivo general:

Proponer modificaciones tecnoldgicas en la tecnologia de alcohol extrafino de la
destileria “Heriberto Duquesne” para su acercamiento a la de Alficsa Plus S.A.

Obijetivos especificos:

1. Identificar condiciones actuales de operacion de la etapa de destilacién de las
destilerias “Heriberto Duquesne” y Alficsa Plus S.A.

2. Proponer alternativas de cambios tecnoldgicos en “Heriberto Duquesne” para
mejorar su eficiencia tomando como referencia la tecnologia de Alficsa Plus S.A.

3. Evaluar técnica y econdmicamente los cambios necesarios propuestos para
mejorar el esquema de destilacion de la destileria “Heriberto Duquesne” tomando

como base Alficsa Plus S.A.
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CAPITULO 1: REVISION BIBLIOGRAFICA.

1.1 Etanol. Generalidades.

El compuesto quimico etanol, conocido como alcohol etilico, es un alcohol de formula
guimica CH3-CH,-OH (C2HsO) que se presenta en condiciones normales de presion y
temperatura como un liquido incoloro e inflamable con un punto de ebullicién de 78 °C
(Ovalle 2016). El etanol posee la caracteristica de que al mezclarse con agua se forma
una mezcla azeotrépica (95,6 % de etanol y 4,4 % agua), la cual en fase vapor presenta
la misma composicién de la fase liquida. Esta mezcla tiene un punto de ebullicién de
78,2°C, inferior al punto de ebullicién del agua (100°C) y al del alcohol etilico (78,3 °C),
siendo una mezcla de punto de ebullicion minimo. Usando técnicas normales de
destilacion, el etanol solo puede ser purificado hasta aproximadamente un 95 % en
masa (Osorio 2015) y (Herrera 2010).

En cuanto a sus caracteristicas fisicas puede ser descrito como un liquido con un olor
agradable, muy higroscépico y completamente miscible en agua y otros solventes
organicos. Este puede ser nombrado de diferentes formas en funcién de las
caracteristicas que definen su calidad y sus propiedades organolépticas, por
consiguiente, se denominara como: alcohol absoluto, alcohol extrafino, alcohol fino y
alcohol técnico (Lopez 2013). Algunas de estas propiedades fisicas y quimicas
reportadas por (Tapia 2019) se resumen en la tabla que aparece a continuacion:

Tabla 1.1: Propiedades fisicas y quimicas del etanol.

Propiedades fisicas y quimicas Valor
Densidad 789 Kg/m?
Masa molar 46,07 g/mol

Punto de fusion

158,9 K (-114 °C)

Punto de ebullicion

351,6 K (78 °C)

Temperatura critica

514 K (241 °C)

Presion critica 63 atm
Viscosidad 1,074 mPa-s a 20 °C
Acidez 15,9 pKa
Solubilidad en agua Miscible
AHPgas -235,3 kJ/mol
AHPjiquido -277,6 kd/mol
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1.2 Usos del etanol.

El etanol tiene una gama de usos en la industria y en la ciencia, como solvente y
combustible. Por su baja toxicidad y disponibilidad para disolver sustancias no polares,
es utilizado frecuentemente como solvente en farmacos, perfumes y en esencias.
También se emplea como desinfectante, anticongelante o disolvente de muchos
compuestos organicos insolubles en agua. Su mayor potencial bactericida se obtiene a
una concentracion de aproximadamente el 70% ( alcohol antiséptico) (Lopez 2013).
Segun (Cahuana 2017) y (Ovalle 2016) es la materia prima mas comudn y utilizada, no
solo en la industria quimica donde se utiliza como compuesto de partida en la sintesis
de diversos productos como el acetaldehido, acetato de etilo, acido acético, dibromuro
de etilo, los glicoles, el cloruro de etilo, todos los éteres etilicos y el éter dietilico entre
otros. Se utiliza ampliamente en diferentes sectores industriales, en el sector
farmacéutico como excipiente de algunos medicamentos y en la preparacion de bebidas
alcohdlicas como ron, vino, cerveza y aguardientes. Es ampliamente utilizado como
combustible en muchos paises del mundo mediante la mezcla resultante de etanol y
gasolina que se conoce como gasohol o alconafta. Se emplea como combustible
industrial y doméstico como alcohol de quemar.

1.2.1 El etanol como combustible o etanol carburante.

Segun estudios realizados por (Zannol 2016) y (Cahuana 2017) el bioetanol mezclado
con la gasolina produce un biocombustible de alto poder energético con caracteristicas
muy similares a la gasolina, pero con una importante reduccién de las emisiones
contaminantes (gases de efecto invernadero: CO,, Oxidos de nitrégeno, CH4, Ozono
(O3) y Clorofluorocarbonos (CFC) en los motores tradicionales de combustién. Dos
mezclas comunes son E10 y EB85, con contenidos de etanol del 10% y 85%,
respectivamente.

Segun (Cardona 2005), (Gary Cox Toala 2007) y (Alonso-Gomez 2018) el etanol
carburante es utilizado para oxigenar la gasolina, permitiendo una mejor oxidacién de
los hidrocarburos y reduciendo las emisiones de mondéxido de carbono, compuestos
aromaticos y compuestos organicos volatiles a la atmdsfera.

Ademas, su utilizacibn como combustible para el transporte mezclado con las gasolinas,
es ventajoso ya que no necesita la adicion de Metil Terbutil Eter (MTBE), cuya funcion
es actuar como oxigenante. EI MTBE esté asociado con problemas de salud, ya que la
combustién de la gasolina con MTBE provoca irritacion de los ojos y dafio en las vias
respiratorias. Muchos paises destinan parte de su producciéon de etanol para utilizarlo

con este fin principalmente Brasil, Estados Unidos y la Union Europea reportandose en
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el afio 2017 por (Asocafia 2019) producciones de 59,87; 24,8 y 5,22 miles de litros
respectivamente.

1.2.2 Ventajas y desventajas del uso de etanol como combustible.

Segun (Alonso-Gomez 2018) uno de los usos mas importantes del etanol es su
utilizacion como combustible por realizar una combustion mas limpia y por lo tanto
contamina menos el medio ambiente. El uso del etanol con este fin tiene muchas
ventajas, pero también desventajas que requieren de analisis.
Ventajas:
e Se produce a partir de fuentes renovables.
e Con el uso del 10% de etanol en la mezcla con la gasolina puede lograr una
reduccion de un 25 a un 30% en las emisiones de CO..
e Es menos inflamable que la gasolina y el diesel.
e Baja toxicidad.
¢ No emite compuestos de azufre.
e La combinacién de 90% de gasolina y 10% etanol puede ser usado en los
vehiculos sin ninguna modificacion.
Desventajas:
o Presenta menor poder calorifico que la gasolina, por lo que requiere un mayor
consumo.
e Contiene dos tercios de la energia contenida en el mismo volumen.
e Presenta problemas de corrosion en partes mecanicas y sellos.
e Genera emisiones de 6xidos de nitrégeno y aldehidos (contaminantes menores).
e Para el uso de una mezcla de 85% etanol y 15% gasolina (E85) se requiere de
una adecuada modificacion en los motores.
1.2.3 Beneficios del uso del etanol.

Dentro de estas posibilidades se puede resaltar el uso de etanol y la importancia que
este posee ya que es ampliamente utilizado como solvente, en el sector farmacéutico,
en la industria de bebidas alcohdlicas y como materia prima para la obtencién de otros
productos industriales. Ocupa un papel muy importante como combustible mediante su
utilizacién como sustituto del petréleo y mezclado con gasolinas. Segin (COUNCIL
2018) y (Menes 2010) el uso del etanol proporciona ventajas desde el punto de vista
ambiental, de la salud humana y en la economia:

e Beneficios ambientales: El caracter renovable que posee el etanol en

comparacion con otros combustibles tradicionales como el petréleo, el carbén o
el gas natural incrementa su capacidad para reducir las emisiones de gases de

efecto invernadero. De acuerdo con el Departamento de Agricultura de EE. UU
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(USDA), para el 2022 se espera que el etanol de maiz reduzca las emisiones de
gases de efecto invernadero (GEI) en un 50 por ciento en comparacion con la
gasolina convencional.

e Salud humana: Ademas de reducir la intensidad de carbono en la gasolina, el

etanol reemplaza los aromaticos nocivos y el MTBE en la mezcla de combustible.
El uso de etanol reduce particulas y las emisiones toxicas, que son perjudiciales
para la salud humana, y reemplaza el MTBE que puede tener un impacto
negativo en los mantos acuiferos.

o Beneficios _econdémicos: El etanol proporciona beneficios econémicos a los

paises con o sin la capacidad de producir materias primas para biocombustibles
como el maiz o cafia de azucar. Para paises con materia prima disponible, las
politicas de etanol apoyan econémicamente a los agricultores y otras industrias
complementarias, promoviendo el desarrollo rural. Los paises que carecen de la
capacidad de producir sus propias materias primas se benefician al combinar
etanol reemplazando costosos aromaticos y MTBE, generando ahorros para los
refinadores y consumidores.

1.3 Produccion de alcohol a nivel mundial.

El uso de los biocombustibles y dentro de ellos el alcohol etilico o bioetanol se remontan
a fines del Siglo XIX.El interés mundial por promover su desarrollo comenz6 a tomar
forma a inicios del presente siglo, en el marco de una preocupacion mas amplia y global
para el desarrollo de fuentes nuevas y mas limpias de energia, que permitan avanzar
en la superacion del paradigma energético actual, basado en los combustibles fésiles
(Begenisic 2018).

Con el uso de los derivados del petrdleo se genera impacto ambiental y presién sobre
los recursos naturales renovables. Las politicas regionales y tratados internacionales
para mitigar los efectos del cambio climéatico reflejan el esfuerzo de los gobiernos para
impulsar la produccion y uso de etanol (Alonso-Gomez 2018).

Como resultado de las politicas de apoyo, el consumo de etanol referenciado a la
poblacién mundial, pas6 de 10 a casi 16 litros por habitante al afio en una década, es
decir, un crecimiento anual acumulativo del 6% per cépita. Asi, la demanda mundial de
alcohol etilico crecié el 90% en la ultima década (Begenisic 2018).

Segun datos reportados en (Zannol 2016) se espera que la produccion de etanol en los
paises en desarrollo aumente de 45 miles de millones de litros en 2013 a 71 miles de

millones de litros en 2023. Esto se muestra en la figura 1.1 que aparece a continuacion.
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Figura 1.1: Produccién y comercio mundial del etanol hasta 2023,segun (Zannol 2016).
1.3.1 Principales paises del mercado mundial del etanol.

Numerosos paises han implementado estrategias para fortalecer el consumo de los
biocombustibles en general y el del etanol en particular, en sus respectivas matrices
energéticas. Sin lugar a dudas, para describir la importancia del etanol de cafia hay que
referirse a Brasil y su estrategia sucroalcoholera.

Segun estudios realizados por (Menes 2010), (Souza 2015) y (Lopes 2016) Brasil ha
sido uno de los principales productores de bioetanol y el mas competitivo en este ambito,
utilizando alrededor de la mitad de su produccién de cafia de azUcar para generar
bioetanol. Actualmente Brasil sigue siendo uno de los lideres mundiales en la produccién
y uso del etanol, esto se debe al requisito obligatorio de 25 % de etanol en la gasolina,
el desarrollo de la industria de combustible flexible y la demanda de importacién de
Estados Unidos para cumplir con el requisito avanzado de este biocombustible (Zannol
2016).

Otra experiencia destacable es la de Estados Unidos (EE. UU) cuyo programa es de
aplicaciéon mas reciente y la obtencién de alcohol se realiza a partir de maiz. En este
caso se busca reducir la dependencia de las importaciones de petréleo y agregar valor
a producciones agricolas habiéndose convertido en pocos afios en el primer exportador
mundial (Begenisic 2018).

A su vez, la Union Europea también utiliza bioetanol, en este caso mayormente
utilizando trigo y remolacha como materias primas. Las politicas se implementan en un
contexto comun en el que los paises reconocen que, con la aplicacion de un marco
adecuado que ponga en la balanza la reduccién de emisiones de gases de efecto
invernadero frente a los efectos en la biodiversidad, el agua y la seguridad alimentaria,

deberia ser posible desarrollar una industria realmente beneficiosa (Begenisic 2018).
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Segun datos reportados por (Castilla 2019) y (Koehler 2019), la mayor produccion de

etanol corresponde a Estados Unidos (EE.UU), seguido por Brasil y en menor medida

la Unién Europea, China y Canada, como se representa en la figura 1.2.
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Figura 1.2: Produccion mundial de etanol en 2018 por paises (miles de galones).

1.3.2 Mercado del etanol.

Estudios realizados por (COUNCIL 2018) y (Alonso-Gomez 2018) muestran que el

mercado mundial de etanol ha aumentado de 17 mil millones de litros en el 2000 a mas

de 100 mil millones de litros en 2017.

El mercado del etanol fue mas reducido que el del azdcar en el 2016, represento casi 7

mil millones de ddlares frente a los 27 mil millones del azlcar, es un tercio del comercio

de este Ultimo, pero las tasas de crecimiento del consumo y de la produccién son

sustancialmente mayores. En este caso, la produccién crecié al 6,6% mientras que la

demanda lo hizo a un ritmo aun mayor, al 7,2% anual acumulativo. Este comportamiento

se observa en la figura 1.3 (Begenisic 2018).
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Figura 1.3: Evolucion de la oferta y demanda del etanol.
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Segun (COUNCIL 2018) y (Begenisic 2018) la mayoria del etanol se usa en los paises
en donde se produce, pero casi el 10 % de la produccién se comercializa en el mercado
internacional. El crecimiento del comercio mundial se ubicé en el 3,1% anual
acumulativo en la ultima década, cifra que resulta significativamente menor a los
incrementos registrados para la produccién y del consumo del etanol. En la figura 1.4
se muestra la relacién exportacion/produccién del etanol la cual se ubica alrededor del

8 % como promedio en la Ultima década.
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Figura 1.4: Evolucion de larelacion entre las exportaciones y la produccion mundial.
1.3.3 Proyecciones del comercio mundial del etanol para el periodo 2017- 2026.

Segun estudios realizados por (Zannol 2016) y por (Begenisic 2018) se proyecta para
los préximos afios una produccion mundial de etanol, donde seria esperable un
incremento del 16% respecto del periodo base (2014-2016) hasta alcanzar en el afio
2026 los 137 millones de m?, con Brasil ejerciendo un rol muy destacado en el aumento
proyectado con un crecimiento estimado para abastecer su propia demanda interna.
Aun asi, se espera que Estados Unidos continde siendo el mayor productor mundial
cuya materia prima principal continuaria siendo el maiz, tal como sucede en la
actualidad; seguido de Brasil, China y la Union Europea.

El maiz y la cafia seguirian siendo las principales materias primas para la elaboracion
de etanol, mientras que el proveniente de materia prima biomasica alcanzaria valores
muy modestos, ya que representaria en el afio 2026 el 0,87% aproximadamente del total
de etanol producido a nivel mundial.

Con respecto al uso, se proyecta que se incremente en el 16,7% respecto al periodo
base. Los mayores porcentajes del incremento proyectado tendrian lugar en paises en
desarrollo tales como Estados Unidos, Brasil, China, India y Tailandia.

Lo expuesto anteriormente se observa en la figura 1.5.
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Figura 1.5: Distribuciones regionales y consumo proyectado al 2023.
1.4 Produccion de alcohol en Cuba.

La produccion de alcohol en Cuba ha sido cambiante desde sus inicios en la etapa
colonial hasta la actualidad. Durante la colonia el alcohol surge paralelo a la produccién
de azucar en todo el pais. En la etapa neocolonial la industria alcoholera estuvo
influenciada por un desarrollo atractivo y econémico de la produccién de alcohol y sus
derivados, ligado a diferentes factores socio-econdmicos que incentivaron esta
produccién. Algunos de los factores que hicieron posible el auge de estas producciones
fueron la utilizacion del etanol como combustible nacional, su uso como combustible
domeéstico en las cocinas cubanas y la declaracién del alcohol como material estratégico
en tiempos de guerra, dictada por el gobierno de los EE. UU en el periodo en que se
desarrollaba la Segunda Guerra Mundial. Debido a esto, las mayores producciones de
alcohol y fundaciones de destilerias en Cuba se alcanzaron en el periodo de 1943-1945
(Ovalle 2016).

Luego del triunfo revolucionario, han sido varias las situaciones vividas por la industria
alcoholera y desde ese momento todas las destilerias del pais pasaron a ser propiedad
estatal a partir de las nacionalizaciones. Para el afio 1960, Cuba contaba con un total
de 34 destilerias activas y repartidas en todo pais (Ovalle 2016).

En las destilerias cubanas se utiliza la fermentacion discontinua tradicional. Las mieles
finales del proceso de fabricacion de azucar constituyen un medio de cultivo de alta
calidad por la cantidad de nutrientes presentes en su composicion y por lo tanto la
materia prima principal para la produccion de alcohol (Maza 2019). Producto de la
diversificacion de la agroindustria azucarera es indispensable desarrollar los derivados
de la cafia de azucar y entre ellos la de alcohol, lo que constituye una fuente importante
de ingresos en divisas para el pais (Leyva 2010) y (Guerra 2013). En la actualidad
existen 17 destilerias distribuidas en todo el pais, en la tabla 1.2 se muestran algunas

de las fundamentales.
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Tabla 1.2: Distribucion de las destilerias en Cuba.

Destileria Provincia
Héctor Molina Habana
Jesus Rabi Matanzas
Alficsa Plus S.A Cienfuegos
Heriberto Duquesne Villa Clara

Melanio Hernandez

Sancti Spiritus

Enrique Varona Ciego de Avila
Amancio Rodriguez Las Tunas
Antonio Guiteras Las Tunas
Urbano Noris Holguin
Arquimedes Colina Granma
Argeo Martinez Guantanamo

1.5 Proceso de obtencion de etanol.

El etanol es un producto quimico obtenido principalmente a partir de la fermentacién de

los azucares que se encuentran en los productos vegetales, tales como cereales,

remolacha, cafia de azlcar, sorgo o biomasa. Estos azlcares estdn combinados en

forma de sacarosa, almidén, hemicelulosa y celulosa (Zannol 2016).Segun (Shinnosuke

Onuki 2008), (Cahuana 2017) y (Dallos 2018) el etanol puede obtenerse a partir de tres

tipos principales de materias primas:

Materiales de alto contenido en azucar (cafia de azucar, sorgo dulce, remolacha

azucarera, etc.), para los cuales, el proceso de produccion consta de tres etapas:
la preparacion de las materias primas, la fermentacion de los azucares a etanol
y la purificacién de las soluciones acuosas obtenidas para lograr el etanol
azeotrépico (96 %) o etanol anhidro.

Materiales amilaceos o de alto contenido en almidén (maiz, trigo, patata o papa,

yuca, boniato, etcétera), para los cuales el proceso consta de tres etapas:
hidrdlisis (acida o enzimatica) del almidén a unidades de azucar (glucosa, por
ejemplo), fermentacion de los azlcares y purificacion del etanol.

Materiales celulésicos (residuos agricolas, madera, etc.), para los cuales son

necesarias cuatro etapas de transformacion: pretratamiento de la celulosa para
mejorar la accesibilidad de los agentes hidroliticos (enzimas o &cidos)
responsables de la etapa posterior de hidrélisis a azucares, fermentacion y
purificacion.

12
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Segun diferentes autores como (CGEE 2008), (Lefévre 2010), (Alonso-Gémez 2018),
(Dallos 2018), (Barahona 2019) y (Martinez 2019) el bioetanol se puede producir a partir
de diferentes recursos y dependiendo de éstos puede ser de primera, segunda o tercera
generacién. Su produccién mediante rutas bioldgicas se ha clasificado en estas tres
generaciones de acuerdo a la materia prima utilizada. Esto se evidencia de manera

general en la figura 1.6.

Biomasa Azucarada Biomasa Amildcea Biomasa Celulosica
(Cafia,remolacha) (Maiz trigo) (en desarrcllo)
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Figura 1.6. Rutas tecnolégicas para la produccién de bioetanol.
1.5.1 Clasificacién del etanol.

Etanol de primera generacion (1G): Utiliza compuestos azucarados y amilaceos. Es la

produccién que predomina hoy en dia. Se obtiene con tecnologias convencionales, a
partir de un ndmero creciente de materias primas derivadas de cultivos anuales y
perennes, como el jugo y melaza de la cafia de azlcar y el almidon del maiz, entre otras
materias primas. Dentro de ellas se destaca la cafia de azlcar con rendimientos de 70
L/t y el maiz con rendimientos 403,1 L/t.

Etanol de segunda generacion (2G): Es aquel que se obtiene a partir de biomasa

lignocelulésica, la cual esta presente en residuos agricolas como paja, rastrojo, pasto
varilla, lefia o pulpa de papel, bagazo de cafia entre otros. Requieren de procesos de
conversion mas avanzados, pero estas tecnologias tienen la ventaja de no competir con
la produccion de alimentos, ya que se producen a partir de materias primas no
alimentarias, y materias tradicionalmente subutilizadas o desechadas, como los

residuos agricolas y forestales.

13
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Etanol de tercera generacion (3G): Son producidos a partir de algas y tienen un

rendimiento mucho mas elevado que las materias primas utilizadas actualmente. El reto
pendiente consiste en desarrollar sistemas de cultivo y de ingenieria que sean eficientes
para lograr su produccion comercial.

La obtencion de etanol a partir de materiales con alto contenido de almidén como el
maiz es muy compleja debido a que este debe ser hidrolizado previamente para
convertirlo en azlcar. A partir de la celulosa es ain mas complejo porque primero se
debe realizar un pretratamiento de la materia vegetal para que la celulosa pueda ser
atacada por las enzimas hidrolizantes. El rendimiento en la obtencién de etanol es mayor
a partir de sustancias con alto contenido de azlUcares como la cafia de azucar, es
intermedio para sustancias que contienen almidén como el maiz y bajo para las

celulosas (Gary Cox Toala 2007).
1.5.2 Principales vias industriales para la obtencién de etanol.

Segun (Lopez 2013) y (Diaz 2015) existen diferentes vias industriales para la obtencion
de etanol.

e Via enzimética: Este proceso se basa en la obtencion de etanol a partir de un

residuo lignocelulésico que involucra como etapa fundamental la produccion de
azucares fermentables a partir de celulosa y hemicelulosa.

o Via fermentativa: Esta es la mas utilizada en Cuba y es la principal via de

obtencion de etanol. Utiliza la accion de microorganismos determinados sobre
un substrato rico en carbohidratos.
CsH1,04 = 2C,HsOH + 2C0, AH, = —234,5 KJ /mol

e Sintesis quimica: Una gran parte del alcohol etilico que se produce en el mundo

es de forma quimica a través de la hidratacién catalitica del etileno (producto
derivado del petréleo) con &cido sulfarico como catalizador. Este proceso es mas
barato que la fermentacion tradicional, pero en la actualidad representa solo un

5% de la capacidad mundial de produccion de etanol.

catalizador

CHZ = CHZ + H20 _— CH3CH20H
1.5.3 Produccién de alcohol por via fermentativa.

Segun estudios realizados por (Nogueira 2006) la produccion de alcohol por via
fermentativa estd basada en la conversion de los hidratos de carbono en etanol por la
accion de las levaduras. Esta es la via convencional de produccion de etanol y

comprende tres etapas: preparacion de mostos, fermentacion y destilacion.

14



/‘ / T 7\‘ 0,0 7 /7 . A
%ﬂ (/(6/('7 / @()ﬂ{d,{ﬁl?* @/é/[ﬁyﬁ /ﬂd

1.5.4 Preparacion de mostos.

Segun (Zabed 2014) para obtener un substrato o medio adecuado para el proceso
fermentativo, o sea un medio 6ptimo para la nutricién y desarrollo de la levadura, es
necesario que este tenga todos los elementos nutritivos indispensables (densidad igual
a la del liquido intracelular: medio isotdnico <25° Brix). La miel final, llega a las destilerias
con una alta concentracion de azUcares siendo un medio hiperténico (>80° Brix). Una
miel con mas de 80° Brix no fermenta por tener muy alta la presidbn osmdética por tanto
debe de ser diluida en disolutores hasta una concentracion menor de 25° Brix hasta 16-

20° Brix aproximadamente.

1.5.4.1 Miel final como materia prima para la produccién de alcohol.

La denominacion de miel final o melaza tiene sus origenes en la palabra mel que
significa “miel” en latin, que, al ser espafolizada con el sufijo aza, que expresa el término
grueso, burdo, de calidad inferior, da una medida de la naturaleza de la sustancia que
denomina. La melaza es una mezcla compleja que contiene sacarosa, azucar invertido,
sales y otros compuestos (Castillo 2018).

La miel final tiene una amplia gama de usos y aplicaciones por su alto contenido de
azUcares en general, nutrientes y vitaminas. Ha ganado una gran popularidad en el
mundo de la obtencidn de bioproductos por la via fermentativa como son: alcohol etilico,
torula forrajera, dextranasa, a-amilasa, otras enzimas, &cido lactico, otros &cidos,
ademas de sus diversos usos como alimento animal y anticorrosivos. Ademas, se
emplea como suplemento energético para la alimentacién de rumiantes por su alto
contenido de azlcares y su bajo costo en algunas regiones.

La tabla 1.3 muestra la composicién media de la miel de cafia o melaza las que no
pueden considerarse de forma absoluta segin (Castillo 2018).

Tabla 1.3. Composicidon promedio de la miel final de cafia 0 melaza.

Componentes Composicion (%)

Agua 15-20
Materia organica 74
Sacarosa 32
Glucosa 14
Fructosa 16
Azlcares totales 62

Nitrégeno total 0,51

Ceniza 12,4
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Especificamente en Cuba, la miel es la materia prima fundamental en el proceso de
produccion de alcohol, constituye alrededor del 60 - 80% de los costos total de esta
produccién. Sus caracteristicas aparecen en la tabla 1.4 que se muestra a continuacién

segun datos reptados en (Guerra 2013).

Tabla 1.4: Caracteristicas generales de las mieles cubanas.

Constituyentes Promedio (%)
Agua 15,96
AzuUcares fermentables 55,00
Azucares infermentables 4,01
Cenizas 9,57
Sustancias gomosas y coloides 8,06
Cloruros 1,25

Otros no azlcares, sustancias nitrogenadas,
acidos libres y combinados, 4cidos no 5,68

nitrogenados, acido aconitico y otros

Nitrégeno total 0,506
Nitrégeno asimilable 0,201
P20s total 0,123
P20s asimilable 0,079

1.5.5 Generalidades de la fermentacion.

Varios autores como (Zannol 2016), (Monroy 2017), (Barahona 2019), (Tapia 2019)
(Chacén 2019) y (Maza 2019) coinciden en que la fermentacion alcohdlica, fermentacion
etilica o del etanol, es la transformacion anaerdbica de azlcares, 0 sea, un proceso
biolégico sin presencia de oxigeno, principalmente hexosas como la glucosa y la
fructosa, en etanol y diéxido de carbono, asi como la generacién de un gran nimero de
subproductos. Las levaduras son los microorganismos mas utilizados en la produccion
de etanol por la via fermentativa, debido a que producen un mejor proceso de
separacion después de la fermentacion, ademas producen un contenido de toxinas muy
inferior a otros microorganismos (L6pez 2013).

Segun (Estévez 2014) y (Regalado 2018) el proceso simplificado de la fermentacion

alcohdlica es el siguiente:

reaccion
AzGcares + Levadura —— Alcohol Etilico + CO, + Calor + Otras sustancias

La fermentacion alcohélica es un proceso de largos tiempos de operacién, pues debido

a su naturaleza bioldgica inciden sobre su desarrollo una gran variedad de variables y
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parametros operacionales tales como: concentracién de azlcares, temperatura, pH,
concentracion de células vivas, cepa utilizada, entre otros. Esta razén provoca que,
desde el punto de vista econémico, varios de esos parametros operacionales deban
encontrarse dentro de un intervalo restringido para garantizar la mayor eficiencia posible
en un tiempo de operacion razonable (Maza 2019).

Muchos autores como (Paulova 2013) y (Maza 2019) concuerdan en que la etapa de
fermentacion es la mas critica en la fabricacion de bebidas alcohdlicas pues determina
la cantidad de etanol que se va a producir. También es la etapa mas importante en el
proceso de obtencion de alcohol, pues ademas de ser la de formacién del mismo, es la
que rige el consumo de miel y la formacién de congéneres que tanto influyen en la
calidad del alcohol final.

En el transcurso de la fermentacion alcohdlica, ademéas del alcohol etilico se originan
normalmente diversas sustancias como el propano, butanol, acido acético, acido lactico
y la formacion de alcoholes superiores denominados subproductos de la fermentacion.
El proceso fermentativo se divide en tres etapas fundamentales: fase de reproduccion
de la levadura, fase de alimentacién de levaduras y la fase de atenuacion (Varela 2016).
Fase de reproduccion de la levadura: Es la que se inicia cuando entra en contacto la

levadura con el mosto, caracterizandose por la multiplicacién intensa de células con
pequefia elevacion de la temperatura y desprendimiento de didéxido de carbono (COy).

Fase de alimentacién de levaduras: Dentro de esta fase se produce la nutricion de las

levaduras con los diversos azlcares que se encuentran en el medio y en presencia de
oxigeno oxidan totalmente los azlcares convirtiéndolos en CO2, y en medio anaerébico
la levadura utiliza aztcar como alimento y producen diversas sustancias entre ellas el
alcohol etilico. Como las células estan en constante actividad hay desprendimiento de
energia dentro del fermentador, aumentando de esta forma la temperatura de lo cual
depende el buen rendimiento alcohdlico, pero esta no debe ser superior a 35°C o
causaria la muerte de las levaduras.

Fase de atenuacion: En esta fase se destaca la disminucién de la temperatura y del

desprendimiento de CO,, mientras que la concentracion de azlcares llega a valores
proximos a cero. Para determinar con exactitud si la fermentacion ha terminado hay que
medir los °Bx y la temperatura hasta que se repita el mismo valor.

1.5.5.1 Fermentacién alcohodlica mediante Saccharomyces Cerevisiae.

Muchos microorganismos tales como Saccharomyces Cerevisiae, S. diastaticus,
Kluyveromyces marxianus, Pichia kudriavzevii y Zymomonas mobilis han sido
estudiados para la produccion de etanol a partir de jugos azucarados, siendo la S.
Cerevisiae la propuesta mas atractiva debido a la gran eficiencia en la fermentacion por

su capacidad de generar dioxido de carbono y etanol durante el proceso, ademas de su
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alta tolerancia al etanol, su rapido crecimiento y facilidad con que se replican los cultivos
por la dispersion de la célula (Lépez 2013),(Neerupudi Kishore Babu 2012) y (Zabed
2014).

En Cuba se utilizan como fuente de carbono derivados del proceso azucarero, tales
como jugo y las mieles finales, y como microorganismo encargado de producir alcohol
la levadura del tipo Saccharomyces Cerevisiae (Ovalle 2016).Esta levadura significa
“floritura que fermenta la azucar”, es la encargada de transformar los hidratos de
carbono tales como glucosa, fructosa, sacarosa en etanol (CHs-CH>-OH) y diéxido de
carbono (CO,) (Tapia 2019).

1.5.6 Generalidades de la destilacion.

Varios autores como (E.Treybal 1985), (Morales 2009), (Osorio 2015), (Mcdonnell 2016)
y (Tapia 2019) concuerdan en que la destilacion es el método universal de purificacion
para liquidos. Es un proceso de separacion fisica de una mezcla en dos o més
componentes que tienen puntos de ebullicibn diferentes, donde se separa
preferencialmente los componentes més volétiles de la mezcla.

Para dicha separacién los componentes de la solucién dependen de la distribucion de
las sustancias entre las fases gaseosay liquida y es apreciable a los casos donde estos
se hallan presentes en ambas fases. La destilacion es una operacion unitaria que por
un largo tiempo ha sido el principal método de separacion en las plantas de proceso.
Esta operacion consiste en calentar un liquido hasta que sus componentes mas volatiles
pasan a la fase de vapor, para luego, condensar el vapor recuperandolo en forma
liquida. La finalidad principal de la destilacion es obtener el componente mas volatil en
forma pura y obtener los fluidos de forma individual (Mulet-Hing 2013), (Morales 2009)
y (Osorio 2015).

1.5.6.1 Ventajas de la operacion de destilacion.

Segun (E.Treybal 1985) y (Lopez 2013) el método de destilacion tiene ventajas como:

e Simplicidad

e Baja inversion de capital y bajo potencial de riesgo.

e La nueva fase difiere de la original por su contenido cal6rico, pero el calor se
adiciona o extrae rapidamente sin dificultad, aunque debera considerarse el
costo para hacer esto.

e Es una de las mas importantes operaciones con transferencia de masa.

1.5.6.2 Desventajas de la operacién de destilacion.
A pesar de la destilacion ser una de las operaciones de transferencia de masa que mas
se emplean para la separacion de mezclas liquidas tiene como aspectos negativos los

siguientes:
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e Baja eficiencia termodinamica.

e Elevados costos por conceptos de energia necesaria.

e Posee limitaciones como proceso de separacion ya que el gas es quimicamente
muy similar al liquido y por lo tanto el cambio de composicién resultante de
distribuir los componentes entre las dos fases generalmente no es muy grande.

¢ En algunos casos, el cambio de composicion es tan pequefio que el proceso no
es préactico y puede suceder que no haya ningun cambio en la composicion.

En la préctica industrial la destilacion se lleva a cabo de dos formas diferentes, puede
ser mediante operacion simple o continua (E.Treybal 1985), (Morales 2009) y (Mulet-
Hing 2013):

Destilacién simple: Es el método mas frecuente e importante para la purificacién de

liquidos que se utiliza para separar un liquido de sus impurezas no volatiles. Consiste
en la produccién de vapor mediante ebullicién de la mezcla inicial y condensacion de
este, sin retorno del condensado al equipo de destilacion.

Destilacién continua o fraccionada: Es igual que el proceso anterior, pero con retorno de

parte del condensado al equipo de destilacion, en donde se pone en contacto el liquido
con el vapor que asciende. Este tipo de destilacion utiliza una serie de minudsculas
separaciones que dan lugar a una separacion continua donde los vapores ascendentes
y el condensado descendente intercambian calor, lo cual hace posible que tenga lugar
muchas evaporaciones y condensaciones parciales a lo largo de toda la columna. La
rectificacion continua o fraccionamiento es una destilacion en contracorriente y en
etapas multiples. Los equipos en los cuales se efectian la destilacion fraccionada se

denominan torres de destilacidon o de fraccionamiento.

Condensador

Tanque de

______ reflujo
Zonade [ [~

etirifuecimiento
{rectificacion)

| | Reflujo Destilado
Alimentacion — " =====

Zona de {

empobrecimiento\| [I1I2Z1 Flujo calefactor

\_/ | Boulider ”@*—

Figura 1.8: Torre de fraccionamiento.
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1.6 Proceso de destilacion de alcohol etilico.

El etanol se obtiene inicialmente en mezcla con agua y otros congéneres (impurezas en
el vino que estan usualmente presentes a concentraciones entre 10 a 10 mg/L) que
se extraen de esta solucién por destilacion fraccionaria. La destilacion de etanol como
componente del vino tiene sus particularidades, que no la hacen tan sencilla como
cuando la alimentacién a la columna es una mezcla binaria. Como se conoce, hay mas
de 200 sustancias que acompafian al etanol en el vino que se alimenta al sistema de
destilacion y todos mantienen diferentes comportamientos durante este proceso (Pérez
2010), (Herndndez 2015) y (Diaz 2015).

En la destilacién de los liquidos alcohdlicos se pueden reconocer tres destilados. El

primero denominado alcoholes de cabeza, esta compuesta por productos de punto de

ebullicion bajo, tales como aldehidos, ésteres, cetonas, amoniaco y sus derivados

organicos y algunas aminas, a continuacion, los alcoholes de buen gusto, que estan

constituidos principalmente por alcohol etilico; al final se obtienen los alcoholes de punto
de ebullicién alto, constituido en su mayoria por los alcoholes superiores o de cola: el

alcohol amilico o isoamilico, el propilico, butilico entre otros. A los efectos de los
balances de materiales y energia, la contribucion que tienen estos componentes
minoritarios en las propiedades de la mezcla, es despreciable frente al efecto del etanol
y el agua (Pérez 2011) y (L6pez 2013).

Segun (Pérez 2011), (Varela 2016) y (Mato 2017) la teoria para la separacion de estos
congéneres se basa fundamentalmente en las volatilidades relativas de cada
compuesto, con respecto a la del alcohol (a = 1), en funcién de la concentracion de
alcohol. La clasificacién fundamental de las impurezas es:

e Impurezas de cabezas (fraccién mas volatil): la volatilidad relativa siempre es

mayor que la unidad (a > 1) y el porcentaje de impurezas es siempre mayor en
la fase de vapor que en la fase liquida. Su volatilidad aumenta con el grado
alcohdlico y por tanto se facilita su separacion en los platos superiores de las
columnas. Las principales impurezas que forman este grupo son los aldehidos,
cetonas, aminoacidos y sus derivados organicos, ésteres y algunas aminas.

e Impurezas de colas o de fondo (fraccion fija): la volatilidad relativa de las colas

es siempre menor a la unidad (a < 1) y su concentracién en la fase liquida es
mayor que en la fase de vapor. Su volatilidad disminuye con la concentracion
alcohdlica y siempre se acumulara en el liquido residual. Los principales
elementos constituyentes de esta clasificacion, son todos los acidos (isoamilico,

butilico y propilico denominado aceite de fusel) y el furfural.
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Impurezas hibridas o intermedias (fraccion de volatilidad intermedia): este tipo

de impurezas tiene valores de volatilidades mayores y menores que la unidad (-
1 > a > 1), frente a variaciones de concentraciones alcohdlicas se comportan
como colas o como cabezas, por ejemplo, el alcohol amilico a bajas
concentraciones alcohdlicas se comporta como cabezas y a altas
concentraciones alcohdlicas se comportan como colas. El principal componente
es el alcohol etilico, pero impurificado con trazas de las otras dos fracciones.

Impurezas extremas: algunos autores consideran este tipo de impurezas como

hibridas, pero por tener otro tipo de comportamiento y su volatilidad relativa ser
tan cercana a la unidad (a = 1) es que se tratan independientes. La volatilidad
de estas impurezas aumenta con el grado alcohdlico y a altas concentraciones
de etanol se puede separar como productos de cabezas. El metanol es la
principal impureza de este tipo.

Conociendo el comportamiento de todos los componentes de la mezcla se puede

disefiar un sistema especifico de destilacion para cada uno de los tipos de calidades de

alcohol hidratado: aguardiente, etilico rectificado, fino A, y extrafino. Los mismos

dependen de las caracteristicas y el ordenamiento de los equipos de destilacion, seguin

los cuales se puede obtener desde alcohol crudo hasta alcoholes extrarefinados (Pérez

2011), es por ello que la tecnologia esta en funcion de la calidad o tipo de alcohol que

se desee obtener y consta de 1 a 5 columnas:

Columna destiladora / destrozadora / agotamiento: elimina la mayor parte del

agua del mosto junto con los sélidos suspendidos, sales minerales disueltas y
otros productos no volatiles.

Columna concentradora: concentra el alcohol hasta (80-85°GL).

Columna rectificadora: alcanza el grado alcohélico deseado (95-96°GL) y elimina

a su vez los productos de cola.

Columna depuradora / hidroselectora / extractiva / lavadora: en ella tiene efecto

la separacion de la mayor parte de los productos de cabezas y dependiendo del
tipo de columnas productos de cola también.

Columna repasadora [/ pasteurizadora [/ purificadora/ desmetilizadora /

desmetanolizadora: actia solo sobre el alcohol concentrado, completando la

separacion de impurezas de cabezas principalmente.

Columna recuperadora: Es la encargada de rectificar todas las corrientes de

extraccion de impurezas hibridas del sistema, extracciones de las columnas

hidroselectora y rectificadora ademas del condensado de la hidroselectora.
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1.7 Obtencidn de diferentes tipos de alcohol.
1.7.1 Sistemade produccidn de alcohol etilico rectificado.

El sistema de destilacion de alcohol etilico rectificado estd compuesto solo por dos
columnas de destilaciéon: la columna destiladora y la rectificadora. Este sistema de
destilacion-rectificacion es el mas difundido en todas las destilerias del pais por lo que
se describird como el sistema de produccién de alcohol convencional para la produccién
de este tipo de alcohol.

La baticién, antes de ser alimentada a la primera columna aprovecha las corrientes
calientes del esquema para precalentarla (vapores alcohodlicos de la rectificadora y
mostos residuales de la destiladora) y asi se aumenta la eficiencia energética del
sistema (Leyva 2010).

A la columna destiladora se alimenta en los platos superiores, lo que constituye la etapa
0 zona de despojamiento del sistema, y el vapor se suministra directamente por el fondo
de la columna. Esta columna esta disefiada para agotar totalmente el alcohol de la
alimentacion, eliminar la mayor cantidad de agua e impurezas de cola en los mostos
residuales y tributar vapores del 40-70% alcohdlico (50% como promedio) a la columna
rectificadora (Pérez 2011).

La columna rectificadora es la zona de rectificacion del sistema, se introducen por el
fondo los vapores alcohdlicos que van enriqueciéndose a través de las 40 o 42 etapas
si es para producir alcohol etilico rectificado como combustible (técnico B), o entre 50 y
55 etapas o platos si es de uso industrial (técnico A). Estas utilizan platos de cazoletas
buscando mayor eficiencia en el contacto liquido-vapor y preferentemente la mayoria de
los dispositivos del plato deben ser de cobre (cazoletas, bajantes, el plato, etc.) debido
a la influencia de este material en las propiedades organolépticas del producto. En esta
columna se eliminan los productos de cabeza por los condensadores y el por una
extraccion lateral el aceite de fusel. El alcohol obtenido puede alcanzar graduaciones de
hasta 95,5° GL y una concentracion de impurezas aceptable (Varela 2016).

1.7.2 Sistema de produccidn de alcohol extrafino o superfino.

Segun (Leyva 2010) y (Lopez 2013) existen muchos sistemas de destilacion para la
produccion de alcohol extrafino, pero todos tienen los mismos principios, por lo que se
abordara uno general que abarque la mayor cantidad de columnas y combinaciones
posibles.

Este es el caso de un sistema con cinco columnas, las dos primeras son las mismas
que en el sistema de obtencion de alcohol etilico rectificado, seguidas por una columna
hidroselectora, en la que se efectia un lavado de alcohol con agua que puede ser el

agua residual de la rectificadora y vapor directo para aprovechar que las volatilidades
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de las impurezas varien con la concentracion alcohdlica. Por el tope de la columna se
extraen las impurezas volatiles como vapor y pasan a los condensadores, aunque
también se extraen impurezas en fase liquida. Por el fondo se obtiene un alcohol lavado
entre 10 y 15° GL que sirve de alimentacién a la columna rectificadora.

En la columna rectificadora o rectificatriz se concentra el alcohol a mas de 96° GL que
se considera como pasteurizado. En ella se hacen extracciones de fusel en fase liquida
en la zona de alta concentracién alcohdlica y en fase vapor en la zona de baja
graduacién, también se extraen impurezas de cabezas por el ultimo condensador. Por
el fondo se obtiene una flemaza de bajo grado y algunas impurezas de colas, las que
son retornadas a la hidroselectora.

El pasteurizado es alimentado a la columna desmetilizadora, la cual es la encargada de
eliminar las impurezas que le queden al alcohol. Estas impurezas son generalmente
extremas o algunas de cabeza, las cuales a altas concentraciones alcohdlicas se
comportan como cabezas y se extraen por el Gltimo condensador. Mientras que, por el
fondo de la columna se obtiene el alcohol superfino o extrafino.

En este sistema existe una columna recuperadora_que es la encargada de rectificar
todas las corrientes de extraccion de impurezas hibridas del sistema, extracciones de
las columnas hidroselectora y rectificadora ademas del condensado de la
hidroselectora. Estas corrientes son diluidas a 25° GL con las propias flemazas de la
columna para aprovechar la zona de bajas concentraciones para la extraccion de fusel
en fase vapor y en los platos superiores la extraccion en fase liquida, estas extracciones
son lavadas y procesadas para obtener un producto mas puro. En esta columna se hace
una extraccion de alcohol en los platos superiores que se une con los condensados de
la hidroselectora y desmetilizadora. De los condensadores se extrae un alcohol técnico
B o clase D de 90° GL aproximadamente. Este sistema garantiza alta calidad en el
producto y una recuperacion de un conjunto de relaciones de alcohol A/D mayores de
90/10.

1.7.3 Sistema de produccion de aguardiente crudo.

El aguardiente crudo es un producto utilizado en la formulacién de rones y aguardientes
comerciales. Se obtiene a partir de las flemas o vapores alcohdlicos de la columna
destiladora. Generalmente el sistema estd compuesto por una pequefia columna
rectificadora de cinco a diez platos de cazoleta de cobre con extracciones de fusel en
los laterales y los vapores se condensan parcialmente en dos o tres condensadores.
Este sistema tiene la peculiaridad de que el producto no se extrae en la zona de
pasteurizado, sino que se le extrae como producto de cabeza por el Gltimo condensador

(Estay 2016).Existen destilerias en Cuba que el sistema de aguardiente es

23



%?;éz’/a/a /- g,(/‘();ﬂ/})’/c&z (@/Z/{(yﬂ Y.

independiente del sistema de destilacion y consiste en una sola columna con zonas de
despojamiento y concentracion, pero con las ventajas de estabilidad que implica ser un

sistema independiente (Pérez 2011).
1.8 Principales consumos en destilerias cubanas.

La industria alcoholera es considerada una alta consumidora de varias utilidades como
es el caso del agua y el vapor. El empleo de columnas al vacio con transferencia de
energia hace que el proceso de destilacién sea cada vez mas estable, por lo tanto, mas
eficiente. La operacion en multiple efecto de las columnas de destilacion y rectificacion
permite una reduccion significativa del consumo de energia dado que los
condensadores y rehervidores de las columnas pueden ser integrados térmicamente.
En los procesos convencionales de destilacion de alcohol se pueden identificar
debilidades por el no aprovechamiento de la calidad térmica de corrientes del proceso

(Gonzalez 2016).

En la tabla 1.5 se comparan algunos indicadores de eficiencia para destilerias
brasilefias, que como se abordé previamente son consideradas muy eficientes, y
cubanas; se puede apreciar que son menos favorables para las industrias cubanas con

marcada diferencia (Garrido 2016).

Tabla 1.5: Comparacion de indicadores de eficiencia entre destilerias brasilefias y

cubanas.
Indicador En Brasil En Cuba
Productividad de 70-80 L de etanol /t de 50-60 L de etano I/ t de
etanol cafa cafa

Indice de consumo

promedio de miel

3,8 kg de miel / L etanol

4,13 kg de miel / L etanol

Eficiencia promedio

de la fermentacion

91 %

78 %

Eficiencia promedio

de la destilacion

99 %

96 %

Vinazas generadas

10-12 L vinazas/L de etanol

16-20 L vinazas/L de etanol

indice de consumo

de electricidad

8-10 kW.h/ L de etanol

10-12 kW.h/ L de etanol

indice de consumo

0,15-0,2 m® de agua/ L de

1,5-2 m*de agua/ L de

de agua etanol etanol
Indice de consumo 2,7-2,8 kg de vapor /L de 3,8-4,2 kg de vapor /L de
de vapor etanol etanol

24



%?;éz’/a/a /- g,(/‘();ﬂ/})’/c&z (@/Z/{(yﬂ Y.

indice de consumo

de combustible

0,25-0,27 kg de fuel oil/L de

etanol

0,38-0,42 kg de fuel oil/L de

etanol

Por lo anterior, es necesario implementar alternativas tecnoldgicas que mejoren la

eficiencia, productividad y los aspectos relacionados con el impacto medioambiental

(aguay energia).

El consumo especifico de combustible (fuel oil) a nivel nacional en la produccion de

etanol es alto (0,38 - 0,42 kg/hL), lo que evidencia la necesidad de analizar y poner en

practica diferentes vias para lograr un uso mas eficiente de la energia en estas fabricas

(Garrido 2014).

1.9 Conclusiones parciales.

1. Las caracteristicas del etanol permiten que sea ampliamente utilizado en la

industria quimica, el sector farmacéutico, en la preparacion de bebidas

alcohdlicas y como combustible.

2. La produccion de alcohol mediante tecnologias convencionales, como la

existente en Cuba, consta de dos etapas fundamentales: la fermentativa y la de

destilacién-rectificacion, siendo la primera la méas importante en el proceso.

3. La industria alcoholera cubana es una alta consumidora de utilidades como el

agua y la energia en forma de vapor.
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CAPITULO 2: CARACTERIZACION DE LAS DESTILERIAS ESTUDIADAS.

2.1 Caracterizacién de las destilerias objeto de estudio.

La produccion de etanol a parir de las mieles finales constituye uno de los principales
derivados de la industria azucarera en el pais. La destileria Heriberto Duquesne, es una
de las entidades productoras en este sentido. Esta disefiada para producir 500 hL/d de
Alcohol Extrafino (AEF) y otros productos como Alcohol Etilico Rectificado (AER),
aguardiente y biogas a partir de la vinaza residual del proceso de destilacion.

Por otra parte, en la region central de Cuba se encuentra la mayor fabrica de produccion
de alcohol fino de cafia, la destileria Alcoholes Finos de Cafia, mas conocida por Alficsa
Plus S.A. Esta industria, se ha caracterizado por realizar producciones con elevada
calidad y con eficiencia energética en el proceso. Por tal motivo se caracterizaran ambas
industrias y se analizaran las posibilidades que tenga la destileria Heriberto Duquesne
para mejorar su sistema productivo alcanzando mayor eficiencia como se logra en la

destileria cienfueguera.

2.2 Descripcién del proceso tecnologico de alcohol extrafino en la destileria

Heriberto Duquesne.

El proceso se basa en tres etapas fundamentales: preparacion de la materia prima o
prefermentacion, fermentacién y destilacién-rectificacion.

En la prefermentacion se diluye la miel con agua en el disolutor hasta que alcance el
brix deseado para alimentar los prefermentadores y a los fermentadores, conociéndose
esta mezcla como colchén. Posteriormente se realiza el cultivo de las levaduras en los
prefermentadores por medio de tres fases:

e Primera fase: adicionar el 20% del volumen total de los prefermentadores de
colchdén proveniente del disolutor y se le adiciona H,SO4 hasta regular el pH de
4 a 5, ademas se agrega la cantidad necesaria de urea, fosfato y levadura.

e Segunda fase: afiadir el colchdn hasta la mitad de la capacidad total, adicionando
nuevamente urea, H.SO, y fosfato en las mismas proporciones.

e Tercera fase: llenado total de los prefermentadores terminando el brix en un
rango de 10-11, repitiendo la misma dosis de los compuestos anteriormente
adicionados.

Se le realizan muestreos cada dos horas y cuando la medida del brix sea la mitad del
valor inicial entonces esté listo para ser transferido a un fermentador dejando en dicho
prefermentador el 20% del volumen para semilla. En esta etapa se deben tener

presentes determinados parametros que son necesarios para un adecuado crecimiento
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y desarrollo de las levaduras como son: temperatura (30-38°C), acidez (pH de 3,8 - 4,2),
alimentos como hidratos de carbono y nutrientes (nitrégeno, fésforo, calcio y magnesio),
aire y densidad del medio. En ausencia de O la multiplicacién de las levaduras es lenta,
por esta razén hay que lograr un correcto suministro de oxigeno para que se desarrolle
esta biomasa. Mientras menos denso sea el medio mejor se desarrollan las levaduras,
esta densidad se regula por medio de la dilucién de las mieles, en esto se basa la
seleccion del brix de las baticiones.

Una vez que el prefermentador esta en gptimas condiciones se transfiere al fermentador,
en el cual se llevara a cabo la fermentacion alcohoélica donde las levaduras, en ausencia
de O, convierten los azlcares de la miel en alcohol y CO,.Esta etapa es la parte mas
importante del proceso ya que es donde se produce el alcohol, por lo que es necesario
gue se realice con la calidad requerida y de forma eficiente.

En la fabrica existen nueve fermentadores de 100 m3 que garantizan la continuidad de
la etapa de destilacion, asi como otros cuatro de 70 m3 destinados a la produccién de
aguardiente exclusivamente. Los fermentadores se alimentan todos de un golpe con
varias combinaciones de sustratos, agua y miel segun se disponga. Al romper la
fermentacion se eleva la temperatura (40-45°C) y es necesario pasar la baticion por
intercambiadores de calor que disipen este aumento de temperatura o moririan las
levaduras encargadas de la fermentacion. De los andlisis de brix que se realizan en los
fermentadores se considera que cuando el mismo valor se repite el fermentador esta
muerto, o sea listo para pasar a la etapa de destilacion.

Esta industria tiene como caracteristica que puede emplear el jugo de los filtros
procedente del central aledafio para realizar el proceso fermentativo. Esta operaciéon
esta disefiada para realizarla en tiempo de zafra y se alimenta directamente el jugo a
los fermentadores, completando el volumen de trabajo de los mismos una vez que se le
ha afiadido el colchén obtenido en la prefermentaciéon. Con el mosto preparado ocurre
la fermentacion y al finalizar la etapa se alimenta el vino obtenido al proceso de
destilacion.

La baticion fermentada antes de llegar a la columna destiladora pasa por el
intercambiador de calor de donde sale con una temperatura de 77°C aproximadamente.
Este intercambiador se conoce como calientavinos y utiliza como medio de
calentamiento las vinazas que se recogen por el fondo de la columna destiladora.

El esquema de destilacion instalado consta de dos columnas para la destilacion y
obtencion de alcohol etilico rectificado (destiladora y rectificadora), asi como de cuatro
columnas para la obtencién de alcohol extrafino (lavadora, rectificatriz, desmetilizadora
y recuperadora). Existiendo una columna independiente para la produccion de

aguardiente.
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La baticion se alimenta a la columna destiladora de 22 platos por el plato 20,
interactuando con el vapor que se alimenta por el fondo a contracorriente a través de
los platos perforados. Por el tope se obtienen los vapores alcohdlicos que se alimentan
a la columna rectificadora y en el fondo quedan separadas las vinazas, las que
representan el principal residual del proceso.

Los vapores alcohdlicos se alimentan por la base de la columna rectificadora compuesta
por 45 platos de cazoletas, donde los vapores mas ligeros llegan a la parte superior de
la columna y los méas pesados (alcoholes superiores y agua residual) descienden por
tener un punto de ebullicibn mas elevado (100-130°C). Esta columna tiene tres
condensadores, un condensador primario, uno secundario y un condensador de
cabezas. El primero es el encargado de calentar el vino utilizando como medio de
calentamiento los propios vapores alcohdlicos de esta columna, el segundo condensa
parte de los vapores y los refluja a la columna y en el Ultimo se obtienen alcoholes de
cabezas que luego son enviados a la columna recuperadora. Una parte del alcohol
producido, 49% aproximadamente, se almacena y comercializa como alcohol etilico
rectificado y la otra parte pasa al sistema de rectificacion donde se obtiene el alcohol
extrafino.

El alcohol etilico rectificado para su concentraciéon a alcohol extrafino se alimenta a la
columna lavadora. En esta columna se le disminuye su grado alcohdlico hasta un rango
de 19-20 °GL, al ponerse en contacto directo con vapor y ser lavado a su vez con agua,
despojandolo de las impurezas de alto peso molecular, conocidas también como tasas
de cabeza o alcoholes de mal gusto. Esta columna tiene dos condensadores, un
condensador primario que refluja a la columna y uno secundario donde se condensan
los vapores de cabezas separados, conocidos como alcoholes de mal gusto.

El alcohol lavado se alimenta por el plato diez a la columna rectificatriz de 68 platos, la
misma es la encargada de elevar el grado alcohélico de este hasta 96,4°GL para alcohol
extrafino. Para ello se alimenta vapor por el fondo, el cual se pone en contacto directo
con el alcohol lavado, siendo esta columna, en el proceso de extrafino, la mayor
consumidora de vapor. Tiene dos condensadores: un condensador primario donde se
condensan parte de los vapores que salen por el tope de la columna y se refluja
nuevamente y un condensador secundario donde se condensan el resto de los vapores,
extraidos como alcoholes de cabezas.

En esta columna se obtiene el alcohol fino y se realizan una serie de extracciones en
diferentes platos para la eliminar impurezas de mal gusto, conocidas como alcoholes
amilicos (aceite fusel constituido por los amilicos altos, medios y bajos) que son

enviadas a la columna recuperadora.

28



%ﬂ,&é‘/{/ﬁ 2. %mfaﬁl(ﬁfifﬂf/b% de las destilerias estudiadas.
C

El alcohol fino es enviado a la columna desmetilizadora de 24 platos que tiene como
objetivo separar el alcohol metilico presente en este. A diferencia de las otras columnas
en esta el vapor se alimenta a la calandria y obtiene como producto principal del proceso
el alcohol extrafino. Esta columna también tiene dos condensadores en el tope, un
condensador primario que es el encargado de condensar parte de los vapores que salen
por el tope de la columna, cuyo condensado se refluja a esta y un condensador
secundario que condensa los vapores metilicos separados en la columna.

Las tasas de cabeza de las columnas rectificadora, lavadora y rectificatriz, asi como las
extracciones realizadas en esta Ultima, se alimentan a la columna recuperadora. Esta
columna tiene el objetivo de elevar el grado alcohdlico de las impurezas mediante la
adicion de vapor por el fondo. De esta columna se obtiene un alcohol recuperado, que,
dependiendo de su calidad, puede ser destinado como alcohol etilico rectificado o para
la elaboracién de alcohol combustible. El diagrama de flujo que representa el proceso
en su etapa de destilacion se muestra en la figura 2.1.
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Figura 2.1: Esquema del flujo tecnolégico de obtencion de alcohol extrafino en la

destileria Heriberto Duquesne.

En esta destileria también se produce aguardiente, el cual posee un grado alcohdlico
entre 74 y 76 °GL aproximadamente. En este caso el vino o baticion, una vez que sale
del calientavinos, se alimenta a la columna de aguardiente compuesta de 25 platos de
cazoletas y tres condensadores. Por el fondo se alimenta el vapor y se obtiene un agua
residual similar a las vinazas obtenidas en la columna destiladora. Mientras que por el

tope se obtiene el aguardiente. En la misma se separa una corriente de impurezas.
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2.2.1 Balances de masay energia en el proceso de obtencién de alcohol extrafino

en la destileria Heriberto Duguesne.

Los balances de materiales y energia se realizaron en cada etapa para el volumen total

de vino producido, esto incluye los nueve fermentadores instalados en la destileria que

garantizan la continuidad del proceso. Primeramente, se realizaron en la etapa de

prefermentacion y fermentacion, mostrandose las ecuaciones empleadas y los

resultados obtenidos en las tablas 2.1 y 2.2 respectivamente. La leyenda empleada y

los datos necesarios se reportan en el Anexo 1y en el Anexo 2 respectivamente.

Tabla 2.1: Ecuaciones empleadas en los balances de prefermentacién y fermentacion en

la destileria Heriberto Duquesne.

Etapa

Ecuaciones

Prefermentacion

Fosfato de Amonio: F, = 9 * 0,095 * V)¢ x Ccpf

Sulfato de amonio: S; = 9 * 0,347 x Vy,¢ x Ccpyy

Suplemento de nutriente para levadura: S, = 9 * 0,1 %V, ¢
Concentracion de ARF en prefermentacion: ARF,; = 0,7 x ARF¢
Concentracion de ARF en fermentacion: ARFy = 1547 = 5,6 /Ef

Melaza para prefermentacion:

Mps =9 % (ARFyp + Vpr = Vo cion * ARRpp)/ARFinicy
Agua para prefermentacion:
Apf = Pagua * (9 * (fo N fopropagacién )_Mpf/pmiel)

Mg

Levadura en cuba madre: L., = ————
Pmosto débil*CCpr

Mosto debil: Mg = 0,3 * M

Alcohol formado en prefermentacion:

Alyr = 0,3 % (Myp + Alyr) * %Al

Dioxido de carbono formado en prefermentacion:

Alys
Rendimiento/100

€O, pf = 0,488 x

Fermentacion

Melaza para fermentacion:

Mes = 9% (ARF; Vs = Vp, . % ARRy;)/ARFypie;
Agua para fermentacion:

Ar = pagua * O * (Vr = Vrinseo) = Mer/Pmiet)
Agua de enfriamiento en los fermentadores:

Vf * pvinof * vaino f *A Tf
Cpagua enf *A Tagua enf

Aenf =9 x
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Mosto a fermentar: My = Mey + Af

Alcohol formado en fermentacion: Aly = My * %Al

Alcohol total formado en la etapa de fermentacion en general:
Aliorar = Alpr + Alg

Dioxido de carbono formado en fermentacion:

CO,f = Al;/(0,5 * 0,488)

Miel total en la etapa de fermentacion en general:

Meiorqr = Mepr + Mey

Agua total utilizada en la etapa de fermentacién en general:
Atotar = Apr + Af

Di6xido de carbono total generado en la etapa de fermentacion:
024y = €O, + CO,,

Fermentacion
con jugo de los

filtros

Cantidad de miel cuando se emplea el jugo de los filtros:
°Bxmier * Mejp + °Bxjp * JF = °Bxy s * Mf

Cantidad de agua cuando se emplea el jugo de los filtros:
Ajp + JF + Mejp = Mf

Miel ahorrada cuando se emplea el judo de los filtros:
Miel ahorrada = Mey — Mejp

Miel ahorrada cuando se emplea el judo de los filtros:

Agua ahorrada = Ay — Ajp

Tabla 2.2: Resultados de los balances en prefermentacion y fermentacion en la destileria

Heriberto Duquesne.

Etapa Resultados Valor UM
Fosfato de Amonio (Fa) 106,88 kg/d

Sulfato de amonio (Sa) 390 kg/d

Suplemento de nutriente para levadura (Sn) 11,25 kg/d

ARF en fermentacion (ARF f) 105,65 kg/d
Prefermentacin ARF en prefermentacion (ARF pf) 73,95 kg/d
Melaza para prefermentacion (M pf) 14 082 kg/d

Agua para prefermentacion (A pf) 80 289 kg/d

Levadura en cuba madre (L cm) 2444 kg/d

Mosto débil (Md) 259 169 kg/d

Alcohol formado en prefermentacion (Al pf) 990,9 kg/d
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CO; formado en prefermentacion (CO2pf) 1151 kg/d

Melaza para fermentacién (Me f) 173 627 kg/d

Agua para fermentacién (Af) 690 272 kg/d

Mosto a fermentar (Mf) 863 899 kg/d

Fermentacion | Alcohol formado en fermentacion (Al f) 30 236 kg/d
Alcohol total formado en la fermentacion 31 227 kg/d

CO, formado en fermentacion (CO: f) 29511 kg/d

COg; total 30 662 kg/d

Miel para fermentacién (Me JF) 107 380 kg/d

Fermentacion | Jugo procedente del central (JF) 378 999 kg/d
con jugo de los | Agua para dilucién (A JF) 377 520 kg/d
filtros Alcohol total producido 30 236 kg/d
Formacion de CO; en el fermentador 29511 kg/d

Una vez transcurrida la fermentacion se alimenta el mosto a la columna destiladora en

un rango entre 35 y 40 m%h. Este valor depende del grado alcohdlico alcanzado en la

etapa precedente y es el que debe garantizar una produccion de 500 hL/d de AEF. Los

balances en cada columna del sistema de destilacién se reflejan en la tabla 2.3,

alcanzando los resultados de la 2.4. La leyenda empleada y los datos necesarios se

muestran en el Anexo 3y en el Anexo 4 respectivamente.

Tabla 2.3: Ecuaciones empleadas en los balances en la etapa de destilacion en la

destileria Heriberto Duquesne.

Columna

Ecuaciones

Destiladora

Balance total : Fv +V;, = Fa+Vz

Balance parcial: xfv * Fv = xa* Fa + xVz+Vz

, kg V.
Vapor necesario en la columna: V; = Fv * (——1)
Kg vino

Rectificadora

Balance total:Fa = C + Cb + AER

Alcohol etilico rectificado: AER = — o~

0,
1+ % Cby

2Rt CagR )
% Cby
AER

Cabezas de la columna rectificadora: Ch; = * AER

Alcohol etilico rectificado para la columna lavadora:
AER; 4, = % AER, 4, * AER

Alcohol etilico rectificado para almacenar:

AER jymac = AER — AER, 4
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Lavadora

Balance total: F(H,0) + AER +V, = AL + Cb,

Balance parcial: xAl * AL + xCb, * Cb, = xAER * AER

kg v,

Vapor necesario en la columna: V, = AER * (K AER)

% Cbz

Cabezas de la columna lavadora: Ch, = AER * * (5

)

Rectificatriz

Balance total:AL + V3 = AF + Fl; + Cb3 + Ca+ Cm + Cb

Kg Ca
=)

Colas altas y medias:Ca = Cm = AL * (Kg m

Kg Cb)
Kg AL

Colas bajas: Cb = AL * (

Kg V3

Vapor necesario en la columna: V; = AL * (K AL)

Kg Fly

Flemazas de la rectificatriz: Fl; = AL * (K AL)

Aceite de fusel: Fusel = Ca + Cm + Cha

Desmetilizadora

Balance total: AF = M + AEF
Balance parcial: xAF = xAEF x AEF + xM = M

Alcohol metilico: M = AF » (=25
Kg AF
Vapor necesario en la columna: V, = AF x (,I:g::;)

Recuperadora

Balance total: FCb + V5 = Fl, + AR + Cb,
FCb=M+Cbz+ Ca+ Cm+ Cba + Cb,

Balance parcial: xFCb * FCb = xCb, * Cby + xAR * AR + xFl, * Fl,

Kg Cb4

Cabezas de la recuperadora: Cb, = AR * (K )

KgV5

Vapor necesario en la columna: Vg = F Cb * (m)

Tabla 2.4: Resultados de los balances en la etapa de destilacién en la destileria Heriberto

Duquesne.

Columna Resultados Valor UM
Flujo de vapores alcohdlicos (Fa) 4 434,7 | kg/h

Destiladora Flujo de vinaza residual (Vz) 38563 | kg/h
Vapor que entra a la columna destiladora (V1) 6 248 kg/h

Alcohol etilico rectificado (AER) 4183,7 | kg/h

Alcohol de colas (C) 167,35 | kg/h

Rectificadora | Cabezas de la columna rectificadora (Cb1) 83,67 kg/h
AER para la columna lavadora (AER Lav) 2142 kg/h

AER para almacenar (AER almac) 2041,6 | kg/h
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Agua alimentada a la columna lavadora F (H20) 8 669 kg/h
Vapor que entra a la columna lavadora (V2) 1568 kg/h
Lavadora Flujo de alcohol lavado (AL) 12 294 | kg/h
Cabezas que salen de la columna lavadora
86 kg/h
(Chyp)
Alcohol Fino (AF) 1732 kg/h
Alcohol de colas altas (Ca) 57,66 kg/h
Alcohol de colas medias (Cm) 57,66 kg/h
Alcohol de colas bajas (Cb) 117,04 | kg/h
Rectificatriz _
Vapor que entra a la columna rectificatriz (Vs) 4235 kg/h
Flemazas de la columna rectificatriz (Fl1) 14 507 | kg/h
Cabezas que salen de la rectificatriz (Cbs) 58,15 kg/h
Aceite de fusel (Fusel) 232,35 | kg/h
Alcohol metilico (M) 43,3 kg/h
- Flujo de vapor que se alimenta a la columna
Desmetilizadora 323,85 | kg/h
(Va)
Alcohol extrafino (AEF) 1689,6 | kg/h
Flujo de alcoholes (metilico, de colas y de
419,5 kag/h
cabezas) (F Cb)
Alcoholes de cabezas (Ch.) 43,55 kg/h
Recuperadora
Alcohol recuperado (AR) 217,8 kg/h
Flemazas que salen de la recuperadora (FI ) 491,3 kg/h
Vapor alimentado a la columna (Vs) 333,1 kg/h

El sistema de destilacion de alcohol extrafino instalado en esta destileria consta de tres
condensadores en la columna rectificadora del sistema de alcohol etilico rectificado. El
primero, conocido como calientavinos, utiliza como medio de enfriamiento el mosto
procedente de la fermentacion y los otros emplean agua como medio de enfriamiento.
Por otra parte, las cuatro columnas del sistema de alcohol extrafino tienen instalados
dos condensadores en cada una empleando agua para enfriar las corrientes de salida
por el tope. Los balances para el calculo de la cantidad de agua de enfriamiento
requerida en estos condensadores se reflejan en la tabla 2.5, alcanzando los resultados
de la 2.6. La leyenda empleada y los datos necesarios se muestran en el Anexo 5y en

el Anexo 6 respectivamente.
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Tabla 2.5: Ecuaciones empleadas en los balances de energia en los condensadores de la

etapa de destilacion en la destileria Heriberto Duquesne.

Columna Condensador Ecuacion

Q =My ropet * Ay Tope 1

Q=D=*[(R+1)xHg —R=*Hy— Hp]

Q = Muguai * CPagua * (Te; — Ts;)

A; = masa;/pagua

Balance total condensadores: Vi,pe1 = Ry + Cby

Principal % Al cpq * Textref)

100

Rectificadora Vioper = AER * (Texty e +

Condy = Vipper — Cby /1,56

R; = Cond; + Cond,

Balance total condensador principal:
Veona = Cond, + Cbq

Ecuaciones para célculo de Q y cantidad de agua
Cabezas
Atotarr = 41+ 4,

Balance total: Viype 2 = Ref, + Veap 2

. . Vtape 2 = (Ry * Cby) + Cb,
Primario

Refz = R2 * Cb2
Lavadora
Ecuaciones para célculo de Q y cantidad de agua

_ Ecuaciones para célculo de Q y cantidad de agua
Secundario
Atotar2 = Az + 44

Viope 3 = AF x (Tasa; + T Cab | x Tasa, + T Cab,)
Primario Balance Total:Viope3 = R3 + Veap 3

Rectificatriz Ecuaciones para célculo de Q y cantidad de agua

_ Ecuaciones para célculo de Q y cantidad de agua
Secundario
Atotarz = As + 4¢

Balance total: Vippes = Ry + M
Primario R, =Tasa, * M

Desmetilizadora Ecuaciones para célculo de Q y cantidad de agua

. Ecuaciones para célculo de Q y cantidad de agua
Secundario
Atotara = A7 + Ag

Viopes = AF x (Tasaz + T Cab , * Tasas)

Recuperadora Primario Balance Total: Viopes = Rs + Veap 4

Ecuaciones para célculo de Q y cantidad de agua
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Secundario

Atotars = Ag + Ao

Ecuaciones para célculo de Q y cantidad de agua

Tabla 2.6: Resultados de los balances de energia en los condensadores de la etapa de

destilacion en la destileria Heriberto Duquesne.

Columna Condensador Resultados Valor UM
Reflujo de la columna (Ref 1) 3526,9
Vapor que sale por el tope (V tope 1) 3610,5 walh
o Condensado calientavinos (Conds) 2 261 J
Principal _
N Condensado cond principal (Condy) 1266
Rectificadora
Vapores condensables (V cond) 1349,7
Agua de enfriamiento (A 1) 35,5 m®/h
Agua de enfriamiento (A ) 7,33 m3/h
Cabezas _
Agua de enfriamiento total (A total 1) 42,83 m3/h
Vapor que sale por el tope (V tope ») 17989 walh
L . g
Primario Reflujo de la columna (Ref ») 1713
Lavadora Agua de enfriamiento (A 3) 73,4 m®/h
_ Agua de enfriamiento (A 4) 6,99 m®/h
Secundario _
Agua de enfriamiento total (A total ) 80,4 mé/h
Vapor que sale por el tope (V tope 3) 5402 walh
o . g
Primario Reflujo de la columna (Ref 3) 53439
Rectificatriz Agua de enfriamiento (A s) 129,7 m?h
_ Agua de enfriamiento (A ) 4,65 m3/h
Secundario _
Agua de enfriamiento total (A total 3) 134,3 m®/h
Vapor que sale por el tope (V tope 4) 735,9 kg/h
Primario Reflujo de la columna (Ref 4) 692,6 kg/h
Desmetilizadora Agua de enfriamiento (A 7) 17,7 m3/h
_ Agua de enfriamiento (A s) 3,46 m3/h
Secundario _
Agua de enfriamiento total (A total 4) 21,1 m3/h
Vapor que sale por el tope (V tope s) 783,8 valh
Primario Reflujo de la columna (Ref s) 740,2 J
Recuperadora Agua de enfriamiento (A o) 20,6 m3/h
_ Agua de enfriamiento (A 10) 3,82 m3/h
Secundario _
Agua de enfriamiento total (C enf s) 24,43 m3/h
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2.3 Descripcién del proceso tecnologico de alcohol extrafino en la destileria
Alficsa Plus S.A.

La destileria Alficsa Plus S.A tiene una capacidad de 900 hL/d y el alcohol producido en
la misma es a partir melazas de la cafia de azUcar. Al igual que en la descripcion anterior,
el proceso de obtencion de alcohol extrafino en esta destileria consta de tres etapas
fundamentales: preparacion del mosto, proceso de fermentacion y proceso de
destilacion.
La miel, procedente de los depdsitos generales de almacenamiento, pasa al area de
pesaje, es pesada en una tolva receptora de miel y bombeada al tanque de
almacenamiento de miel, luego es bombeada al proceso de preparacién de mosto.
La preparacion del consta de tres momentos fundamentales:

1. Pasteurizacion de la melaza.

2. Dilucion a una concentracion adecuada (el mosto de 16°Brix en las cubas

madres y el de 24°Brix se utilizara en la fermentacion).
3. Acidificacién y adicion de los nutrientes necesarios para la fermentacion (se
mantendra un pH de 4-4,5 mediante inyeccion de H,SO.).

La melaza se mezcla con agua hasta una concentracion de 40°Brix y pasa por un filtro
rotatorio donde se eliminan las impurezas sélidas que trae la miel, las cuales perjudican
la calidad del mosto y por consiguiente la calidad en la fermentacién y la obtencién del
producto final.
La melaza previamente diluida pasa al tanque de recepcion donde se le adiciona el 4cido
sulfarico (2,5 g/L) para disminuir el pH del medio y asi evitar la propagacion de
microorganismos y favorecer la inversién de la sacarosa. De aqui una parte es
bombeada al depésito, poniéndose, a su entrada, en contacto con vapor directo
proveniente de la caldera donde se eleva la temperatura hasta 80 - 90°C. El objetivo es
esterilizar el mosto para eliminar o disminuir el nimero de células no deseables. Este
mosto se traslada hacia un intercambiador de calor con el objetivo de enfriarlo de 30 a
35°C, al cual se alimenta agua procedente de las torres de enfriamiento como medio de
intercambio de calor.
El mosto a menor temperatura pasa a un mezclador, al cual se le alimenta agua tratada
con el objetivo de diluirlo a 16°Brix, para luego alimentarlo a las cubas madre. La otra
parte del mosto que se encuentra en depdsito, una vez frio, pasa a un mezclador donde
se alimenta agua tratada para lograr la diluciébn de la miel hasta a 24°Brix y ser
alimentado a los fermentadores. A la salida de los mezcladores se le suministra al mosto

los nutrientes necesarios ricos en fésforo y nitrégeno para la etapa de fermentacion.
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El liquido procedente de la preparacion del mosto se divide en dos partes, uno que va a
las cubas de fermentacion (mosto fuerte) y otro que alimenta a las cubas madres (mosto
de baja concentracion). El objeto de la cuba madre es preparar un indculo o pie de
levadura para alimentar a las cubas hijas, el mismo representa el 20-25% del volumen
total. Las cubas estaran tapadas y provistas de bomba de agitacion y enfriamiento en
sistema exterior. El proceso dispondra de dos cubas madres o de propagacion de
levadura autoctona.

En el proceso de fermentacion el mosto a 16°Brix se aflade a la cuba madre a una
temperatura de 30°C y con inyeccién de aire continuo, favoreciendo esto la proliferaciéon
de levaduras. La formacion de levadura disminuye el contenido de azucar por lo que se
ha de alimentar constantemente con mosto. Este proceso es enfriado para mantener la
temperatura cerca de los 30°C. El tiempo de retencion oscila entre ocho y diez horas,
para mantener una poblacién de levadura superior a los 300 millones de células por
mililitros y adaptada al medio alcohdlico.

La entrada del mosto es regulada en el depdésito (cuba hija) donde, después de estar su
densidad baja debido a la fermentacion, se afiade el mosto de 24°Brix a un 30-40% de
su totalidad, continuando la fermentacion con nueva alimentacion. Esta etapa es
enfriada y cuando sea necesario se abrira la valvula de salida de CO;, ya que esta
destileria cuenta con campanas acopladas a los fermentadores para la recuperacion de
este gas. Transcurrido un tiempo (cuando el Brix sea la mitad +1 del valor inicial) se
completa el volumen de trabajo del fermentador. Aproximadamente cada cuatro horas
se inocula un fermentador con mosto procedente de la cuba madre, el 25 % de su
volumen total de trabajo.

Durante el tiempo que se esta efectuando la fermentacién se suministrard mosto de
16°Brix a otro depésito de la misma manera que el procedimiento anterior, y asi
sucesivamente se va realizando para los diez fermentadores instalados en la planta.
Este proceso semicontinuo en la sala de fermentacién, con un ciclo de fermentaciéon
entre las 35 a 40 horas, garantiza la existencia de fermentadores muertos en espera
para ser destilados y asi no ocasionar paradas en la fabrica, ya que de forma general la
misma opera a régimen continuo.

El mosto fermentado o vino de los fermentadores ya muertos y que han tenido un reposo
de una a dos horas es bombeado a la etapa de destilacién. Los fondajes de los
fermentadores se separan y se bombean hacia la fabrica de levadura ya que se utiliza
como pienso animal. Los fermentadores al ser destilados son sometidos a un proceso
de limpieza y esterilizacion para comenzar nuevamente el ciclo de fermentacion.

En el proceso de destilacion la materia prima es el vino que se encuentra entre 6y 7%

alcohol v/v, este penetra en el calentador de vino con una temperatura de 35°C, donde
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se aumenta hasta 70°C aproximadamente, a fin de disminuir la cantidad de vapor
necesario en la columna destiladora. Una vez el vino caliente a su caudal medido y
regulado se alimenta a la columna destiladora. Esta es una columna de agotamiento
(columna destiladora o destrozadora) simple con desgasificacion.

Con el fin de disminuir los peligros de incrustacion y de poder funcionar en doble efecto,
esta columna se mantiene bajo vacio (400 mmHg). Esto presenta como ventaja
disminuir los peligros de incrustacién por precipitacion de sales de calcio, ya que la
temperatura promedio de la columna es de 80°C estando por debajo de la temperatura
de precipitacion de dichas sales que es superior a los 85°C. Ademas, mejora
considerablemente la extraccion de gases disueltos en el mosto, tales como CO», o
varios incondensables que se eliminan a través del colector de vacio.

Las vinazas salen por el pie de la columna y el alcohol pasa en forma de vapor a la
columna preconcentradora o de alto grado. En esta columna se concentra el alcohol
sobre 85% v/v. Los vapores producidos se condensan y los condensados se dividen en
dos: una parte representa el reflujo y la otra el alcohol centro. Este alcohol centro se
lleva a donde se efectia una depuracién del alcohol por medio de un lavado con agua
y vapor, con el fin de eliminar las impurezas volatiles a baja concentracion alcohdlica,
aproximadamente de 15 a 20 °GL.

La columna hidroselectora estd compuesta por dos columnas. Los primeros platos
constituyen la columna de hidroseleccion propiamente dicha, seguida de un decantador
en caliente de aceites de fusel; los platos superiores constituyen la columna de cabezas.
Los vapores alcohdlicos producidos por la columna se condensan y los condensados
producidos se dividen en dos partes: el reflujo y las extracciones de cabezas (6-8 %)
reciprocamente. El alcohol centro sale por el pie de la columna a una concentracién de
15 — 20 °GL. Esta concentracion alcohodlica se obtiene mediante un abundante riego
proveniente de las flemazas de la rectificadora.

El alcohol lavado llega a la rectificadora donde se concentra hasta 96,3 °GL. El alcohol
pasteurizado (88-90 %) se extrae lateralmente unos platos por debajo de la cabeza, del
reflujo de la cabeza se extraen las primas (1,5-2 %), ademas se extraen las colas bajas
y altas que son retrogradadas al decantador de amilico y la columna lavadora
respectivamente. Los vapores alcohdlicos producidos por esta columna son
condensados mediante dos condensadores, donde el primero es a la vez ebullidor de la
columna desmetilizadora, aprovechandose asi las calorias para destilar el metanol.

El alcohol pasteurizado procedente de la columna rectificadora es alimentado en el
centro de la columna desmetilizadora, el alcohol centro se extrae por el fondo y las

impurezas metilicas (1,5-2 %) se extraen por el reflujo de la cabeza.
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El diagrama de flujo que representa el esquema de destilacion de este proceso se

muestra en la figura 2.2.
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Figura 2.2: Esquema del flujo tecnoldgico de obtencidn de alcohol extrafino en Alficsa

Plus S.A.

2.3.1 Balances de masa y energia en la destileria Alficsa Plus S.A.

Los balances de materiales y energia se realizaron en cada etapa del proceso, igual que

en el caso anterior, para el volumen total de vino producido en esta destileria. Las

ecuaciones empleadas y los resultados obtenidos se muestran en las tablas 2.7 y 2.8

respectivamente. Mientras que, la leyenda de las ecuaciones y los datos necesarios se

reportan en el Anexo 7 y en el Anexo 8 respectivamente.

Tabla 2.7: Ecuaciones empleadas en los balances de masa y energia en fermentacion en

Alficsa Plus S.A.

Etapa

Ecuaciones

Prefermentacioén

Me = Indice Consumo ;0 * Produccion giconot

Balance total en mezcladores (1ro, 2do y 3ro): Mi+ Ag; = My;

Balance parcial de sélidos en el primer mezclador:
Me * (°Bxpe) = Mi * (°Bxpy)

As = Indice 45 * Producciongconoi

Balance total deposito de acidificacion de mosto: M; = As + Md;

Miel diluida que sale del segundo mezclador: M, = 0,3 * M

Miel diluida que sale del tercer mezclador: Mg, = 0,7 * M

. M,
Levadura producida en la cuba madre: L., = —————
Pmosto débil*CCpf
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Alcohol que se genera en la cuba madre: Al = M, * %Al ps

Diéxido de carbono: €O, pf = 0,488 x ——2f

Rendimiento/100

Fermentacion

Balance para determinar M: Md; * Bxyqi = M * Bxy,

Brix promedio para calculo de M: Bxy = 0,3 * Bxyg + 0,7 * Bxy

Alcohol formado en fermentacion: Aly = My * %Al

CO; formado en la fermentacion: CO,f = Al¢/(0,5 = 0,488)

Alcohol formado total: Alyorq = Alem + Als

Dioxido de Carbono total: CO; tptq = CO; ps + CO5 ¢

Tabla 2.8: Resultados de los balances de masay energia en fermentacion en Alficsa Plus

S.A.
Etapa Resultados Valor UM
_ Miel de salida 1er mezclador (Mi) 726 750
Preparacion
_ Agua de entrada ler mezclador (Ag 1) 384 750
de la materia _ _ kg/d
_ Acido sulfurico (As) 2484
prima . . — —— .
Miel de salida deposito de acidificacion (Mdi) 729 234
Miel diluida de salida 2do mezclador (Mc) 405 130
Miel diluida de entrada 2do mezclador (Md ») 162 052
Agua de entrada 2do Mezclador (Ag 2) 243 078
) Consumo de Nutrientes (N) 189
Prefermentacion : kg/d
Consumo de antiespumante (A) 72
Levadura producida en cuba madre (Lcm) 1910,32
Alcohol formado en cuba madre (Al pf) 14 180
CO; formado en prefermentacién (CO; pf) 164,75
Miel diluida de entrada 3er mezclador (Md 1) 567 182
Miel diluida de salida 3er mezclador (Mf 1) 945 303
Agua de entrada 3er mezclador (Ag 3) 378 121
Brix promedio del mosto a fermentar (Bxy,) 21,6
Fermentacion | Mosto a fermentar (M) 1350 433 kg/d
Alcohol formado en fermentacion (Al f) 33 086
CO; generado en fermentacién (CO; f) 32 292
Alcohol formado total (Al total) 47 265
CO; total (CO;, total) 32 456
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Por otra parte, el sistema de destilacién instalado en Alficsa Plus S.A consta de cinco

columnas de destilacién para una produccion de 900 hL/d de AEF, procesando el total

de vino producido en los diez fermentadores que garantizan la continuidad del proceso.

Los balances en cada columna se reflejan en la tabla 2.9, alcanzando los resultados de

la 2.10. La leyenda empleada y los datos necesarios se muestran en el Anexo 9y en el

Anexo 10 respectivamente.

Tabla 2.9: Ecuaciones empleadas en los balances de masa en la etapa de destilacién en

Alficsa Plus S.A.

Columna Ecuacion
Flujo masico de vino: Fv = pyino * QU
Destiladora Flujo masico de alcohol en el vino (Qm): Qm = Fv «x Fv
(C-510) Balance total: Fv + Gvsig = Vz519 + Fls1o
Balance parcial de alcohol: Fv x x Fv = Vzgqg * x Vzg1g + Flgqo * x Flgqg
Balance de energia para calcular el flujo de agua (A-510)
Ebullidor Gasgo * (Heasgo — Hasyo) = Asio * As10
(E-510) Flujo de vapor del ebullidor para columna destiladora (Gv-510)
GUs1g = GAsao/1,145
Balance total: Rs4o + Gagyy = Gryyy + Casao + Asio
Balance total: Fls1g + Vcsy0 = Dszg + Wsao
Preconcentradora Balance parcial de alcohol: Flgqg * x Flg19 = Dgog * X Dgyp
(C-520)

Vapor directo (Gv-520): Vcgyo = 0,05« VC

Hidroselectora

Extraccion de cabeza: Ds3¢ = 0,08 x Qm

Vapores del tope (Gv-536): Gvszg = Rs36 + D536

Agua que entra a la columna (Al-536): Alsz¢ = 0,05 % Qm
Balance total: Vcgzg + Asq9 + Alszg + Dsag = Wiz + Ds3g

(C-536) _
Balance pal’CIa| W536 * X W536 = D520 * X D520 - D536 * X D536
Balance de energia para calcular Vc-536:
Vesze ¥ HVes36 + Dsgo * H Dy + Alsze * H Alsze = Dsze * H Dsz + Wsse ¥ H Wasg
Balance parcial:Ws3¢ * x Ws3g = Psag * X P59 + D5y * X Dsug + AF * x AF

-~ Extraccion de Primas (P-540):  Pgy = 0,02 * Qm
Rectificadora _

Aceite de Fusel (AF): AF =0,02 *Qm

(C-540)

Balance de energia para calcular el flujo de vapor alimentado:

Vesao * Hyegyy + Wsze * Hwyyo = Gagyg * Hay, + Dsao * Hpg,y + Gug,y * Hovg,, + AF * Hyp

As 4 Usao

Desmetilizadora
(C-550)

Alcohol Metilico (M) M = 0,02 *xQm

Balance total: Dsy9 = M + AEF
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Tabla 2.10: Resultados de los balances de masa en la etapa de destilacion en Alficsa

Plus S.A.
Columna Resultados Valor UM
Flujo masico de alcohol en el vino (Qm) 3033
Destiladora Flujo masico de vino caliente (Fv) 62 402 walh
(C-510) Flemas alcohdlicas (FI-510) 9 459,9 J
Flujo de vinaza residual (Vz-510) 65 595
Vapor del ebullidor alimentado a la
_ 12 653
columna destiladora (Gv-510)
Ebullidor (E-510) | Reflujo columna rectificadora (R-540) 18 065 kg/h
Agua que sale del ebullidor (A-510) 1241
Condensado alcohdlico (CA-540) 18 659
Condensado alcohdlico (D-520) 3993
Preconcentradora :
Vapor directo a la columna (Vc-520) 750 Kg/h
(C-520)
Vinazas (W-520) 6 217
Reflujo de la columna (R-536) 1964
_ Extraccién de cabeza (D-536) 243
Hidroselectora
Alcohol Lavado (W-536) 17 503 kg/h
(C-536)
Agua que entra a la columna (Al-536) 152
Vapor directo (Vc-536) 2774
Extraccion de Primas (P-540) 60,66
Destilado que sale de la torre (D-540) 2894
Rectificadora Vapores alcohdlicos (Gv-540) 18 126 walh
. g
(C-540) Aceite de Fusel (AF) 60,66
Flujo de agua que sale (GA-540) 14 488
Vapor directo (Vc-540) 3107
Desmetilizadora | Alcohol metilico (M) 60,66 walh
(C-550) Alcohol extrafino (AEF) 2834 J

A diferencia de la destileria instalada en Heriberto Duquesne, en Alficsa Plus S.A se
logra un mejor aprovechamiento energético de las corrientes en el proceso. Igual que
en el caso anterior la columna preconcentradora tiene tres condensadores. El primero
es el calientavinos que utiliza como medio de enfriamiento el mosto procedente de la
fermentacion y los otros dos emplean agua como medio de enfriamiento. Por otra parte,

las cuatro columnas restantes tienen dos condensadores cada una. Sin embargo, tienen
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como caracteristica que el primer condensador de la columna hidroselectora es a su vez

ebullidor de la columna desmetilizadora y el primero de la columna rectificadora es

ebullidor de la columna destiladora. Los balances para el calculo de la cantidad de agua

de enfriamiento requerida en estos condensadores se reflejan en la tabla 2.11,

alcanzando los resultados de la 2.12. La leyenda empleada y los datos necesarios se

muestran en el Anexo 5y en el Anexo 6 respectivamente.

Tabla 2.11: Ecuaciones empleadas en los balances de energia en los condensadores de

etapa de destilacion en Alficsa Plus S.A.

Columna Condensador Ecuacion
Vtope 1 = D5z + Ref;
Ref; = Dszq * (Ry + x D530 * Ry)
Cond; = Ref;/1,56
E-526
Preconcentradora Cond, = Ref; — Cond,
(C'520) Vcond = COTle + D540
Ecuaciones para célculo de Q y cantidad de agua
Ecuaciones para célculo de Q y cantidad de agua
E-528 _
Atotarr = 41+ 4,
Hidroselectora — Ecuaciones para célculo de Q y cantidad de agua
(C-536) Atotar2 = 43
Rectificadora EE11 Ecuaciones para célculo de Q y cantidad de agua
(C-540) Atotars = Ag
Vtopez = Ref, + M
B E-555 Ref, =Tasa* M
Desmetilizadora . i .
Ecuaciones para célculo de Q y cantidad de agua
(C-550) : .
6 Ecuaciones para célculo de Q y cantidad de agua
E-55

Atotarse = As + 4¢

Tabla 2.12: Resultados de los balances de energia en los condensadores de etapa de

destilacion en Alficsa Plus S.A.

Columna Condensador Resultados Valor UM
Vapor tope de la columna (V tope 1) 5831
Preconcentradora Reflujo de la columna (Ref 1) 1838
E-526 : kg/h
(C-520) Primer condensado (Cond 1) 3993
Vapores condensables (V cond) 3993
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7
Agua de enfriamiento (A 1) 119,82 | m¥h
Agua de enfriamiento (A ) 107,64
E-528 _ m3/h
Agua de enfriamiento total (A total 1) 227,5
_ Extraccion de cabezas (D-536) 243 kg/h
Hidroselectora _
E-552 Agua de enfriamiento (A 3) 12,76
(C-536) _ m3/h
Agua de enfriamiento total (A total ») | 12,76
N Extraccion de Primas (P-540) 60,66 kg/h
Rectificadora _
E-511 Agua de enfriamiento (A 4) 7,22
(C-540) _ m3/h
Agua de enfriamiento total (A total 3) 7,22
Vapor tope de la columna (V tope 2) 1031 walh
B E-555 Reflujo de la columna (Ref ») 970,5 g
Desmetilizadora _
Agua de enfriamiento (A s) 49,08 | m¥h
(C-550) __
Agua de enfriamiento (A ) 4,81
E-556 _ m3/h
Agua de enfriamiento total (A total 4) | 53,89

Los resultados obtenidos caracterizan e identifican las producciones en ambas

destilerias. Se diferencian por la cantidad de productos finales considerados en ellas,

asi como por el sistema tecnolégico que tengan instalado para desarrollar las

producciones. Un resumen de las principales corrientes involucradas en el proceso de

se muestra en la tabla 2.13.

Tabla 2.13: Resumen de las principales corrientes en ambas destilerias.

_ Destileria
Corriente
Heriberto Duquesne | Alficsa Plus S.A
Miel en fermentacion (kg/d) 187 709 342 000
Agua en fermentacion (kg/d) 770 562 1 005 949
Mosto a destilar (kg/h) 37 275 62 402
Vinaza residual (kg/h) 45 888 65 595
AER (hL/d) 1224
Agua de lavado (kg/h) 8 667 17 503
AEF (hL/d) 500 900
Vapor total (kg/h) 19 505 6 631
Agua enfriamiento total (m3/h) 303,1 3141
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2.4 Conclusiones parciales.

1. La destileria Heriberto Duquesne produce 500 hL/d de alcohol extrafino y 597
hL/d de alcohol etilico rectificado como productos principales, ademas de
obtener alcohol recuperado y aceite de fusel como coproductos. Mientras que,
en Alficsa Plus S.A se obtienen 900 hL/d de alcohol extrafino y se comercializan
los alcoholes de mal gusto y el CO; liberado en la fermentacion.

2. El sistema de destilacién en la destileria Heriberto Duguesne requiere de una
generacién de vapor de 19,5 t/h, siendo diferente en la destileria Alficsa Plus S.A
donde se necesitan 6,63 toneladas de vapor en igual periodo de tiempo.

3. Mediante los balances de energia en los condensadores de cada una de las
columnas se determin6 que el consumo total de agua de enfriamiento fue de
303,1 m®/h en la destileria Heriberto Duquesne y de 314,1 m®/h en Alficsa Plus
S.A.
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CAPITULO 3: PROPUESTA DE MODIFICACIONES TECNOLOGICAS.

3.1 Comparacion entre ambas destilerias.

Las destilerias objeto de estudio se identifican por la obtencion de alcohol de alta
calidad. La caracterizacion realizada en ambas posibilité detectar las principales
diferencias en los procesos productivos. Estas radican en el empleo de miel y jugo de
los filtros para la fermentacion, la recuperacién de CO, en esta misma etapa, el
aprovechamiento del poder cal6rico de determinadas corrientes y la diversidad de los
coproductos obtenidos. Estos aspectos seran analizados de forma mas detallada en el
presente epigrafe.

3.1.1 indice de consumo de miel.

Los dos procesos estudiados utilizan miel final del proceso azucarero como sustrato
principal. No obstante, la destileria Heriberto Duquesne esta disefiada para recibir jugo
de los filtros (JF) procedente del central y emplearlo en la etapa de fermentacion. Esto
hace que disminuya el consumo de miel y de agua en la misma, influyendo directamente
en el costo de produccion del proceso. La diferencia del consumo de miel y agua cuando
se emplea jugo de los filtros se refleja en la figura 3.1, disminuyendo en un 38,2 % vy
45,3 % respectivamente.

250000
200000
150000
H Miel (t/afio)
100000 ® Agua (m3/afio)
50000

Miel y agua sin  Miel y agua
JF con JF

Figura 3.1: Consumo de miel y agua con y sin JF en la destileria Heriberto Duquesne.

En estas condiciones, la disminucién del consumo de miel en la fermentacion permite
alcanzar un valor inferior al existente en la destileria Alficsa Plus S.A. Mientras que, la
relacion de agua para dilucion de miel con jugo de los filtros es aproximadamente similar

en ambas industrias, tal y como se muestra en la figura 3.2.
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Figura 3.2: indices de consumo de miel y agua en las destilerias estudiadas.

3.1.2 indice consumo de vapor.

El indice de consumo de vapor se calcul6 a partir del vapor consumido, generado por la

caldera, en ambos casos en relacion a la cantidad de alcohol producido, ya sea de forma

independiente en cada columna como del sistema de destilacion total. Los resultados

obtenidos se muestran en la tabla 3.1y en la figura 3.3.

Tabla 3.1 indice de consumo de vapor.

Heriberto Alficsa
Columna Duquesne Plus S.A
(t/hL) (t/hL)
Destiladora 0,256 -
Rectificadora - 0,015
Lavadora 0,075 0,074
Rectificatriz 0,203 0,083
Desmetilizadora 0,016 -
Recuperadora 0,016 -
Total 0,566 0,172
_ 030
o
< 025
= 0,20
=015
g 0,10 B Heriberto
E 2’3(5) - . - ™ H Alficsa Plus S.A
&
.\/bbok’b’ ,bbo@ ,bbo@.g\(, %,} ‘ ,bbo@ ,bbo«b
A R
Q ng‘ & QQ?@Q’ Qg/o

Figura 3.3 indice de consumo de vapor.
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En ambas tecnologias los célculos realizados demuestran que la columna destiladora
es la mayor consumidora de vapor con un indice de 0,256 t vapor / hL de alcohol en
Heriberto Duquesne y 0,26 t vapor / hL de alcohol en Alficsa Plus S.A. Esto se debe a
su principal funcion que es eliminar la mayor parte del agua que contiene el vino y
separar los vapores alcohdlicos por el tope de la columna. Aunque numéricamente no
existe gran diferencia del consumo de vapor de estas columnas en ambas tecnologias,
en la destileria cienfueguera el vapor consumido es generado en el ebullidor y no en un
generador de vapor como ocurre en Heriberto Duquesne.

De forma general, existe una diferencia notable en cuanto a los indices de consumos
totales de vapor de ambas tecnologias. En la destileria Heriberto Dugueshe se consume
0,566 t vapor / hL de alcohol, mientras que, Alficsa Plus S.A solo necesita 0,172 t/hL
que provienen del generador de vapor, marcando una diferencia de 0,394 t/hL. Los
resultados muestran como la destileria cienfueguera es energéticamente mas eficiente
que Heriberto Duquesne en este sentido. En esto influyen los ebullidores presentes en
Alficsa Plus S.A, uno en la columna destiladora a partir de los vapores de la rectificadora
y el otro en la desmetilizadora que opera con los vapores de la columna hidroselectora.

3.1.3 indice consumo de agua de enfriamiento.

Mediante balances de energia se determinaron los indices de consumo de agua de
enfriamiento, en relacion a la cantidad de alcohol, requerida en la etapa de destilacion

en ambas destilerias. Los resultados obtenidos aparecen en la figura 3.4.
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Figura 3.4 indice de consumo de agua de enfriamiento.
A partir de los resultados obtenidos el indice de consumo total de agua de enfriamiento
en Heriberto Duquesne es de 13,34 m® de agua / hL de alcohol producido, siendo
superior al de Alficsa Plus S.A. Esta destileria requiere 6,98 m® de agua / hL de alcohol,

influyendo en este valor la presencia de dos ebullidores donde se condensan los

49



@a/é/i‘///a (3 ?ﬁ;}' westa (/(’ /}?{f(/[ﬁﬁﬂl’{('/?(’/j /(‘[?120/(}// /icad.

vapores alcohdlicos a la salida de las columnas mencionadas anteriormente. Sin
embargo, en la destileria villaclarefia cada columna tiene su propio sistema de
condensacion formado por dos condensadores y por lo tanto requiere de 6,36 m3hL

més de agua para condensar los vapores que salen por el tope.

3.2 Propuestas de cambios tecnoldgicos.

Con las diferencias explicadas anteriormente se pueden proponer cambios en el sistema
tecnolégico de la destileria de Heriberto Duguesne que mejoren los indices de consumo
en la misma y a su vez impacten positivamente en los costos totales de produccion.
Conociendo esto y los resultados de los balances de energia en cada columna de la
destileria de Heriberto Duquesne, se puede realizar un andlisis con el objetivo de
estudiar un posible acercamiento al esquema tecnolégico de la destileria Alficsa Plus
S.A. En este caso se propondrd lograr una disminucion en el consumo de vapor
generado por la caldera y en el agua de enfriamiento en la destilacion. Primeramente,
en la tabla 3.2 se reflejan los resultados de los balances de masa y energia en cada
columna de Heriberto Duquesne, considerando solamente los condensadores primarios
por ser los que recuperan mayor cantidad de calor, asi como la cantidad de vapor
necesitada en las mismas.

Tabla 3.2: Resultados del calor en los condensadores y consumo de vapor en las

columnas.
Columna Qc condensador | Vapor necesario

primario (kcal/h) (kg/h)
Destiladora - 13 046
Rectificadora 354 972,63 -
Lavadora 733 950,6 1568
Rectificatriz 1 296 506,8 4234
Desmetilizadora 176 607,5 323,78
Recuperadora 206 134,36 333,05

Conociendo los valores reportados anteriormente se puede realizar un andlisis de cuéles
columnas de destilacién pueden generar el vapor requerido por otras para realizar su
operacion. El mismo se resume en el Anexo 13 y se realiza calculando la cantidad de
agua que se emplearia al combinar la condensacién — ebullicibn de los vapores
alcohdlicos con la generacion del vapor necesario en determinada columna mediante la
ecuacion 3.1. De esta forma el vapor que se consume en la columna lavadora solo
puede ser generado por los vapores alcohdlicos de la rectificatriz. Mientras que, el vapor

de la desmetilizadora y la recuperadora puede obtenerse por el calor de los vapores
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alcohdlicos de las columnas rectificadora, lavadora o rectificatriz. Los resultados de lo

antes expresado se muestran en la tabla 3.3.

Qc = Mggua * Cpagua(Tsal - Tent) + Myapor * /‘Lvapor (3-1)

Tabla 3.3: Relacion de columnas para la generacion de vapor por condensacion -

ebullicién.
Columna de salida de los )
Columna que . Agua necesaria
_ vapores alcoholicos que
recibe el vapor (m3/h)
ceden calor
Lavadora Rectificatriz 4,44
Rectificadora 2,24
Desmetilizadora Lavadora 7,98
Rectificatriz 16,50
Rectificadora 2,15
Recuperadora Lavadora 7,89
Rectificatriz 16,41

A partir de estos resultados se puede seleccionar una posible distribucién entre las
columnas, considerando también el esquema instalado en la destileria de Alficsa Plus
S.A. Ademas, se tuvo en cuenta en las posibles variantes para el caso de la
desmetilizadora y la recuperadora los consumos de agua, buscando minimizar los
mismos. Como se puede apreciar en la tabla 3.3 el calentamiento de la recuperadora
con los vapores de la rectificadora es el de menor consumo de agua de las posibles
(2,15 m?¥h); mientras que el calentamiento de la desmetilizadora con los vapores de la
lavadora es el minimo de las posibles (7,98 m3/h) entre la lavadora y la rectificatriz y por
ultimo el calentamiento de la lavadora solo es posible con los vapores de la rectificatriz

y se requieren de 4,44 m3h de agua.

Se propone como alternativa final generar el vapor de la columna lavadora con la
condensacioén de los vapores alcohdlicos de la rectificatriz, el de la desmetilizadora con
los vapores de salida de la lavadora y en la recuperadora se obtendria con los vapores

alcohdlicos de la rectificadora. El esquema propuesto se presenta en la figura 3.5.
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Figura 3.5: Distribucién de corrientes propuesta para la destilacién en la destileria

Heriberto Duquesne.

Los resultados impactan significativamente en el consumo de agua de enfriamiento que
tienen estas columnas en las condiciones actuales de operacion, su disminucién se

resume en la tabla 3.4.

Tabla 3.4: Disminucién del consumo de agua de enfriamiento en Heriberto Duquesne

Consumo de | Consumo de indice indice
Columna agua actual agua nuevo actual nuevo
(m3/h) (m3h) (m3hL) (m3/hL)
Rectificadora 42,83 9,57 0,84 0,19
Lavadora 80,39 14,88 3,86 0,71
Rectificatriz 134,30 9,09 6,45 0,44

Los valores indican que dejan de consumirse aproximadamente 178 m3h de agua para
enfriamiento disminuyendo de 13,34 m®hL a 8,63 m®/ hL de alcohol producido, lo cual

representa una reduccion de un 35,3 %.

Por otra parte, el consumo de vapor también desciende de 19,5 t/h a 17,28 t/h para una
relacion de 0,46 t vapor / hL de alcohol lo cual representa una reduccion de un 18,9 %,
consumiendo del vapor generado por la caldera solo la columna destiladora y la

rectificatriz.
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3.3 Anadlisis econdmico en las destilerias estudiadas.

El analisis se realiza para evaluar desde el punto de vista econdémico la produccién de
alcohol en ambas industrias. Se considera el céalculo del Costo Total de Produccion

(CTP) y las ganancias generadas por la venta de las diferentes producciones.

3.3.1 Costos totales de produccion (CTP):

El costo total anual de la produccion se calcula para el 100 % de la capacidad de ambas
destilerias y se obtiene, entre otros aspectos, a partir de los consumos en materias
primas, requerimientos y mano de obra fundamentalmente mediante las ecuaciones 3.2
y 3.3. El costo total de las materias primas empleadas en los dos procesos aparece en
la tabla 3.5y 3.6.

CTP = Costo Total de fabricaciéon(CTF) + Gastos Generales(GG) (3.2)

CTF = Costos Fijos + Costos Variables (3.3)

Tabla 3.5: Costo de las materias primas (MP) en la destileria Heriberto Duquesne.

Materia Prima Precio Consumo UM Costo ($/afio)
Miel 48,00 $/t 52 559 t/afio 2522 822
Antiespumante 2,25 $/kg 11 200 kg/afio 25 200
Urea 0,39 $/kg 182 700 | kg/afio 71253
Acido Sulfarico 0,2 $/kg 386 400 | kg/afio 77 280
Levadura 3,96 $/t 672 t/afio 2 661
Agua 0,25 $/m® | 215757 | m%afio 53939
Nutriente para levadura 56,4 $/t 3,15 t/afio 177,66
Costo Total ($/afio) 2 753 333

Tabla 3.6: Costo de las materias primas en la destileria Alficsa Plus S.A.

Materia Prima Precio Consumo UM Costo ($/afio)
Miel 48,00 $/t 95 760 t/afio 4 596 480
Antiespumante 2,25 $/kg 20 160 kg/afio 45 360
Urea 0,39 $/kg 182 686 | kg/afio 71 248
Acido Sulfarico 0,2 $/kg 695 520 | kg/afio 139 104
Levadura 3,96 $/t 252 kg/afio 998
Agua 0,25 $/m3 281680 | m¥afio 70 420
Nutriente para levadura 56,4 $/t 52 920 t/afio 2 984 688
Costo Total ($/afio) 7 908 297
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Tabla 3.7: Costo de requerimientos.

Destileria Heriberto Duquesne Alficsa Plus S.A
Requerimiento Precio Consumo Costo Consumo Costo
($/afio) ($/ario)
Electricidad 0,05
(KW-h/afio) $KW-h 1039166 | 51958 | 1870499 93 525
Fuel oil (GJ/afo) 3,30 $/GJ 37 214 122 807 66 986 221 053
Vapor (kg/afio) 6,0 $/t 91 497 548 981 | 138 845 833 069
Agua de enfriamiento
(maiio) 0,08 $/m* | 162 790 13 023 52 618 4209
Costo Total ($/afio) 736 770 1151 856
Tabla 3.8: Costos Variables.
Destileria Heriberto Dugquesne Alficsa Plus S.A
Aspecto % Base Costo ($/afio) Costo ($/afio)
Materia prima 2753 333 7 908 297
Mano de obra (MO) 86 400 86 400
Supervisién 10 % MO 8 640 8 640
Requerimientos 736 770 1151 856
Mantenimiento y 2%IF 318 487 142 852
reparaciones
Suministros 10 % Mtto 31 849 14 285
Andlisis de laboratorio | 10 % MO 8 640 8 640
Costo Total ($/afio) 3944 119 9 320 970
Tabla 3.9: Costos Fijos.
Destileria Heriberto Duquesne | Alficsa Plus S.A
Aspecto % Base Costo ($/afio) Costo ($/afio)
Impuestos 1% IF 159 244 71 426
Seguros 0,4 % IF 63 697 28 570
Depreciacion 1077 540 492 082
Costo Total ($/afio) 1 300 481 592 078
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Tabla 3.10: Gastos Generales.

Destileria Heriberto Duquesne | Alficsa Plus S.A
Aspecto % Base Costo ($/afio) Costo ($/afio)
o 15 %
Administracion 62 029 35 684
(MO+Sup+Mtto)
Distribucion y ventas 2%CTP 114 862 209 743
Investigacion y desarrollo 2%CTP 114 862 209 743
Costo Total ($/afio) 291 754 455 170

Con los datos reportados anteriormente se determina el CTP, siendo en la destileria
Heriberto Duquesne de 5 743 117 $/afio y en Alficsa Plus S.A de 10 487 164 $/afio.

3.3.2 Ganancia generada en el proceso.

Las ganancias generadas se calcularon considerando los productos y coproductos que
se comercializan en ambas destilerias. En la destileria Heriberto Duquesne se destina
un 51,2 % del alcohol etilico rectificado (AER) para la produccion de alcohol extrafino
(AEF) obteniéndose ademas de estas producciones alcohol recuperado (AR). Mientras
que, en Alficsa Plus S.A se comercializa el alcohol extrafino, para consumo nacional e
internacional, asi como los alcoholes de mal gusto y el CO; generado en fermentacion.
Las ganancias y el valor de la produccion se calcularon mediante las expresiones 3.4y
3.5 respectivamente. En las tablas 3.11 y 3.12 se muestra el valor de las diferentes

producciones en las destilerias Heriberto Duquesne y Alficsa Plus S.A respectivamente.
Ganancia = Valor de la produccion — CTP (34)
Valor de Produccion = Precio de venta * Produccion (3.5

Tabla 3.11: Valor de la produccién en la destileria Heriberto Duquesne.

Precio de . Valor de la
Producto Produccion »
venta produccién ($/afio)
AEF 68 $/hL AEF | 140 000 (hL/afio) 9 520 000
AER 58 $/hL AER | 167 314 (hL /afio) 9704 212
Alcohol Recuperado 48 $/hL AR 17 847 (hL/afio) 713 888
Valor Total de la Produccién ($/afio) 19 938 100
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Tabla 3.12: Valor de la produccion en la destileria Alficsa Plus S.A.

Precio de _ Valor de la
Producto Produccion .
venta produccién ($/afio)
AEF para exportacion | 72,25 $/hL | 144 396 hL/afio 10432 611
AEF consumo nacional | 85 $/hL | 102 564 hL/afio 8 717 940
Alcoholes de mal gusto | 25 $/hL 4 971 hL/afo 124 279
CO2 35 $/t 904 t/afio 31 646
Valor total de produccién ($/afio) 19 306 476

Los resultados anteriores estiman una ganancia en la destileria Heriberto Duquesne es
de 13 143 975 $/afio y en Alficsa Plus S.A de 8 347 901,45 $/afio.

3.4 Disefio experimental y andlisis estadistico del comportamiento de la ganancia

en el proceso de produccion de AEF en la destileria Heriberto Duquesne.

Dadas las diferencias identificadas en el epigrafe 3.1, se propone aplicar un disefio
factorial multinivel del tipo 23, considerando tres variables independientes. En este caso
fueron: empleo del jugo de los filtros en la fermentacién (X1), de quien depende la
cantidad de miel consumida (X1 miel) y la cantidad de agua (X1 agua) que se emplea en
la fermentacién; la segunda variable propuesta fue el precio de la miel (Xz2) y por Gltimo
el indice de consumo de agua de enfriamiento (Xs) considerando la variacién que puede
experimentar el mismo segun los resultados del epigrafe 3.2. Estos experimentos se
realizaron para estudiar el comportamiento de la ganancia (Y) del proceso de produccion
de AEF en la UEB “Heriberto Duquesne” y analizar como influyen en este parametro el
valor de las tres variables independientes tomadas. Las variables y sus niveles aparecen
en la tabla 3.13.

Tabla 3.13: Niveles de las variables independientes.

Xi Significado de las variables Valor superior (1) Valor inferior (-1)
X1 miel | Cantidad de miel 33 802 (t/afo) 56 313 (t/afo)
X1 agua | Cantidad de agua 138 756 (m®/afio) 231 169 (m3/afio)

X2 Precio de la miel 85 $/t 48 $it

X3 indice de agua de enfriamiento | 13,34 m3hL alcohol | 8, 63 m¥hL alcohol

El calculo de la ganancia como parametro de respuesta se realiz6 mediante la ecuacion
3.6, en la cual se estableci6 su dependencia con las variables independientes

mencionadas anteriormente. Mientras que, en la tabla 3.14 (Anexo 14) se define la
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matriz codificada del disefio experimental con el pardmetro de respuesta determinado

en cada caso.

Ganancia ($/afio) = 19938 100 — (X1 * X2 + 0,25 * X154y + 279 * X3 +

2 485 933)

Tabla 3.14: Matriz codificada del disefio de experimentos 2.

N | X: X2 X3 Y

1 1 1 1| 15791253
2 1 1 -1 | 15792 567
3 1 -1 1| 14 540 573
4 -1 1 -1| 14 688 961
5 1 -1 -1 | 14 541 887
6 -1 -1 1| 12 604 080
7 -1 1 1| 14 687 647
8 -1 -1 -1 13407 519

(3.6)

Los resultados estadisticos se obtuvieron al procesar el disefio experimental en el

software Statgraphics Centurion XV 15.1.0.2. Mediante el estudio de regresion para la

ganancia se obtuvo el modelo estadistico que se ajusta a los datos y cada uno de sus

coeficientes, los cuales se reportan en la tabla 3.15.

Tabla 3.15: Coeficientes de regresidn para la ganancia.

Coeficiente Estimado
Constante 14 574 400
X1: Jugo de los filtros para fermentacion 642 876
Xz: Precio de la miel -1 001 410
X3: Indice agua de enfriamiento -100 923
X1*X2 325 370
X1*X3 100 266
X2*X3 100 266
X1*X2*X3 -100 266

El modelo responde a la ecuacién 3.7 con un valor de R? igual a 99,35 %, lo que indica

gue el mismo se ajusta completamente a los datos introducidos. Este valor se determiné

mediante un analisis de varianza para la ganancia que se muestra en el Anexo 15.
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Y = 14574400 + 642876 X1 — 1001410 X2 — 100923 » X3 + 325370 * X1
x X2 + 100266 = X1 * X3 + 100 266 * X2 X3 — 100 266 * X1 x X2
*« X3 (3.7)

Segun los resultados obtenidos la variable méas significativa estadisticamente es el
precio de la miel en su nivel inferior seguido del empleo del jugo de los filtros en la
fermentacion. Esto se debe a que ambas variables inciden en el consumo de las
materias primas fundamentales (miel y agua) provocando una disminucién del costo
total de produccion y por lo tanto una mayor ganancia. La representacion grafica de lo
antes expresado se puede observar a través del Diagrama de pareto y el Gréfico de
efectos principales en la figura 3.6.

DT oe et Estanianzat e Gananciz (réca 2 Elcs Princiaes (22 Ganenca
(115

X2 _ “
X1 pugo s pere ezt : m- 1:_
o[ P
X 3: e e ap et .
123 D
wl [

Ganancia
o
T

-0 1 -0 10 -0

Elechh esanrtzad

Figura 3.6: Diagrama de pareto y Grafico de efectos principales.

En el Diagrama de pareto de la figura 3.6 se aprecia que todas las variables estudiadas
y el efecto combinado entre ellas influyen en la ganancia, pero de manera mas
significativa el precio de la miel en su nivel inferior, seguido por la utilizacion del jugo de
los filtros en la fermentacién y la combinacién de estas dos variables. En menor medida
afecta la ganancia el indice del agua de enfriamiento y su combinacion con las dos
primeras variables. El Gréfico de efectos principales corrobora lo planteado
anteriormente.

Finalmente, se realiz6 la optimizacion del modelo con el objetivo de maximizar la
ganancia dando como resultado un valor 6ptimo de 15 994 200 $/afio. En la tabla 3.16
se muestra la combinacién de los niveles 6ptimos de las variables analizadas que
maximiza la ganancia, alcanzdndose para el empleo del jugo de los filtros en la
fermentacion, el menor precio de miel y el menor indice de consumo del agua de

enfriamiento.
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Tabla 3.16: Combinacion de niveles dptimos para maxima ganancia.

Variable Bajo Alto | Optimo
X1:Jugo filtros para fermentacion -1,0 1,0 1,0
X2:Precio de la miel -1,0 1,0 -1,0
Xz:indice de agua de enfriamiento -1,0 1,0 -1,0

3.5 Conclusiones parciales.

1.

El consumo de miel y agua requerido para la fermentacion en Heriberto
Duquesne disminuye en 38,2 % y en un 45,3 % respectivamente cuando se
emplea el jugo de los filtros del central en esta etapa.

El consumo del vapor generado por la caldera en ambas destilerias se diferencia
en 0,394 t/hL de alcohol producido, alcanzando Heriberto Duquesne la mayor
relacién con un valor de 0,566 t vapor/hL.

En la destileria Alficsa Plus S.A se necesitan 6,36 m® de agua / hL de alcohol
menos que en Heriberto Duquesne, valor determinado por la presencia de dos
ebullidores en el sistema.

El esquema propuesto de redistribucion de corrientes en la etapa de destilacion
en la destileria Heriberto Duquesne permite disminuir el indice de consumo de
agua de enfriamiento de 13,34 m3*/hL hasta 8,63 m? agua / hL de alcohol, asi
como el indice de consumo de vapor de 0,57 t/hL hasta 0,46 t/hL, consumiendo

del vapor generado por la caldera solo la columna destiladora y la rectificatriz.

El disefio experimental y analisis estadistico del proceso de produccién de AEF
en la UEB Derivados “Heriberto Duquesne” demostré que de las variables
estudiadas las que mas influyen en la ganancia son el precio de la miel y el uso

del jugo de los filtros en la fermentacion.
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CONCLUSIONES GENERALES.

1. En la destileria Heriberto Duquesne se producen 500 hL/d de alcohol extrafino y
597 hL/d de alcohol etilico rectificado como productos principales, Mientras que,
en Alficsa Plus S.A se obtienen 900 hL/d de alcohol extrafino y se comercializan
los alcoholes de mal gusto y el CO:, liberado en la fermentacion.

2. La destileria Heriberto Duquesne presenta mayor indice de consumo de vapor
0,566 t/hL con respecto a Alficsa Plus S.A 0,172 t/hL, asi como mayor indice de
consumo de agua de enfriamiento siendo 13,34 m? de agua/hL, mientras que el
Alficsa Plus S.A es de 6,98 m? de agua/hL de alcohol.

3. El esquema de redistribucién de corrientes propuesto en la destileria Heriberto
Duquesne considera el aprovechamiento del calor presente en la salida de tres
corrientes, disminuyendo el indice de consumo de agua de enfriamiento hasta
8,63 m® agua / hL de alcohol, lo cual representa un 35,3 %. También se reduce
asi el consumo de vapor hasta 0,46 t/hL, lo cual representa un 18,9 9%,
consumiendo del vapor generado por la caldera solo la columna destiladora y la
rectificatriz.

4. En las ganancias alcanzadas en la destileria Heriberto Duquesne influye
significativamente el precio de la miel y el empleo del jugo de los filtros en la

fermentacion.
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RECOMENDACIONES

1. Realizar un estudio de integracion para la alternativa de recirculacion de
corrientes propuestas en la etapa destilacion de la destileria Heriberto
Duqguesne.

2. Recalcular el sistema de enfriamiento de la etapa de destilacion en la destileria
Heriberto Duquesne teniendo en cuenta la alternativa de recirculacién de
corrientes propuesta.

3. Realizar un analisis econémico de la inversién propuesta en la alternativa de
recirculacion de corrientes de la destileria Heriberto Duquesne.

4. Presentar ante las autoridades de la destileria Heriberto Duquesne los
resultados obtenidos en cuanto a la recirculacion de corrientes en la destilacion,

para ver las posibilidades reales de su implementacion en la practica.
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ANEXOS

ANEXO 1: LEYENDA UTILIZADA EN LOS BALANCES DE MASA EN LA ETAPA
DE FERMENTACION EN LA DESTILERIA HERIBERTO DUQUESNE.

Prefermentacion:

Fa: Fosfato amonio.

Cc pf: Concentracion celular en el prefermentador.

Vpf: Volumen de trabajo del prefermentador.
Sa: Sulfato de amonio.
Sn: Suplemento de nutriente para levadura.
Ef: Eficiencia de la fermentacion.

ARF miel: Azlcares reductores fermentables en la miel.
ARF f Concentracion de ARF en fermentacién en funcién del grado

alcohdlico alcanzado v la eficiencia en la fermentacién deseados.

ARF pf: Concentracion de ARF en prefermentacion.
Vpf Volumen en prefermentacion para propagacion.
propagacion
ARR pf: Azucares reductores residuales en prefermentacion.
M pf: Melaza para prefermentacion.
Pagua Densidad del agua.
Pmiel Densidad de la miel.
A pf: Agua para prefermentacion.

Pmostodebit | DeNsidad del mosto débil.

L cm: Levadura producida en cuba madre.
Md: Mosto débil.
Mf: Mosto a fermentar.
% Al ps: Porciento de alcohol en pie siembra.
Al pf: Alcohol formado en la cuba madre en prefermentacion.
CO; pf: Dioxido de carbono formado en prefermentacion.

Fermentacion:

VT: Volumen trabajo de los fermentadores.
Vf indculo: Volumen de prefermento para inocular a los fermentadores.
Me f: Melaza para fermentacion.
Af: Agua para fermentacion.
Puino f- Densidad del vino de los fermentadores.

Cp vino f: Calor especifico del vino en los fermentadores.
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AT f:

Cp agua enf:
AT agua enf:

Bx mf:
Bx miel:
% Al ps:

A enf:

Mf:

Al f:
Al total:
CO; f:
Me total:
A total:
CO: total:

Cy ]
 AINECXCD)
Variacion de temperatura en fermentacion.
Calor especifico del agua de enfriamiento.
Variacion de temperatura del agua de enfriamiento.
Brix del mosto fuerte.
Brix de la miel.
Porciento de alcohol en pie siembra.
Agua de enfriamiento en los fermentadores.
Mosto a fermentar.
Alcohol formado en fermentacion.
Alcohol total formado en la etapa de fermentacion en general.
Diéxido de carbono formado en fermentacion.
Miel total en la etapa de fermentacion en general.
Agua total utilizada en la etapa de fermentacion en general.
Diéxido de carbono total generado en la etapa de fermentacion.

Fermentacién con jugo de los filtros

Bx JF:
JF:
Me JF:
A JF:

Brix del jugo de los filtros.
Jugo de los filtros.
Cantidad de miel utilizada cuando se emplea el jugo de los filtros.

Cantidad de agua utilizada cuando se emplea el jugo de los filtros.

ANEXO 2: DATOS UTILIZADOS EN LOS BALANCES DE MASA Y ENERGIA EN LA
FERMENTACION EN LA DESTILERIA HERIBERTO DUQUESNE.

Datos Valor UM
Concentracion celular en el prefermentador (Cc pf) 10 kg/m?3
Volumen de trabajo del prefermentador (Vpf) 12,5 m3
Eficiencia de la fermentacion (Ef) 82 %
Volumen de trabajo del prefermentador propagacion (Vpf) 2,5 m3
AzUcares reductores residuales en prefermentacion (ARR pf) 40 Kg/m3
Azucares reductores fermentables en la miel (ARF miel) 52,69 %
Densidad mosto débil 1060,37 | Kg/m?
Porciento de alcohol en pie siembra (% Al ps) 3,5 %
Rendimiento 42 %
Volumen trabajo de los fermentadores (Vf) 100 m3
Volumen de prefermento para inocular (Vf inéculo) 10 m3
Calor especifico de la levadura (Cp lev) 2800 KJ/Kg
Calor especifico del alcohol en la cuba madre (Cp Al cm) 117 KJ/Kg
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Densidad del vino de los fermentadores (p vino f) 1015 Kg/m3
Calor especifico del vino en los fermentadores (Cp vino f) 4,18 KJ/kg°C
Variacién de temperatura en fermentacion (AT f) 4 °C
Calor especifico del agua de enfriamiento (Cp agua enf) 4,18 KJ/kg°C
Variacién de temperatura del agua de enfriamiento. 20 °C
Brix del mosto fuerte (Bx mf) 22

Brix JF 14,85

Brix Mosto a fermentar 17,08

Brix de la miel (Bx miel) 85

Porciento de alcohol en pie siembra (% Al ps) 3,5 %

ANEXO 3: LEYENDA UTILIZADA EN LOS BALANCES DE MASA EN LA ETAPA
DE DESTILACION EN LA DESTILERIA HERIBERTO DUQUESNE.

Columna Destiladora:

Fv: Flujo mésico de vino caliente para destilar.
Vi Flujo de vapor que entra a la columna destiladora.
Fa: Flujo de vapores alcohdlicos.
Vz. Flujo de vinaza residual.
X Fv: Composicién del vino.
Xa: Composicién de vapores alcohdlicos.
xVz: Composicion de la vinaza.

kgV, Relacién entre la cantidad de vapor y vino alimentados a la columna

Kgvino | jestiladora.

Columna Rectificadora:

C: Alcohol de colas.
Chba: Alcohol de cabezas que salen de la columna rectificadora.
AER: Alcohol etilico rectificado.
xC: Composicion del alcohol de colas.
x Cbu: Composicion del alcohol de cabezas que sale de la rectificadora.

x AER: Composicion del alcohol etilico rectificado.

% C Relacion entre el porciento de alcohol de colas respecto la cantidad de
AER

alcohol etilico rectificado.

% Cb4 Relacién entre el porciento de alcohol de cabezas que salen de la
AER

rectificadora respecto la cantidad de alcohol etilico rectificado.
% AER Porciento de alcohol etilico rectificado que se alimenta a la columna

lavadora.
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AER Lav:
AER

almac:
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Alcohol etilico rectificado para alimentar a la columna lavadora.

Alcohol etilico rectificado para almacenar.

Columna Lavadora:

F(H20):
Va:
AL:

XAL:
Chy:
XChba:

% Cb,
AER

KgV,
Kg AER

Flujo de agua alimentada a la columna lavadora.

Flujo de vapor que entra a la columna lavadora.

Flujo de alcohol lavado.

Composicion del alcohol lavado.

Alcohol de cabezas que sale de la columna lavadora.

Composicién del alcohol de cabezas que sale de la columna lavadora.
Relacién entre el porciento de alcohol de cabezas respecto la cantidad
de alcohol etilico rectificado.

Relacion entre la cantidad de vapor y alcohol etilico rectificado

alimentados a la columna lavadora.

Columna Rectificatriz:

AF:
XAF:
Ca:
xCa:
Cm:
xCm:
Cba:
xCb:

FI 1:

XFI 1:
Chbs:

xCbs:
KgVs;
Kg AL

Kng:;
Kg AL
KgFll
Kg AL
KgCm
Kg AL

Alcohol Fino.

Composicion del alcohol fino.

Alcohol de colas altas.

Composicion del alcohol de colas altas.

Alcohol de colas medias.

Composicién del alcohol de colas medias.

Alcohol de colas bajas.

Composicién del alcohol de colas bajas.

Flujo de vapor que entra a la columna rectificatriz.

Flemazas que salen de la columna rectificatriz.

Composicion de las flemazas que salen de la rectificatriz.

Alcohol de cabezas que salen de la rectificatriz.

Composicién del alcohol de cabezas que salen de la rectificatriz.
Relacién entre la cantidad de vapor y alcohol lavado alimentados a la
columna rectificatriz.

Relacion entre la cantidad de alcohol de cabezas que salen de la
rectificatriz y la cantidad de alcohol lavado alimentado.

Relacioén entre la cantidad de flemazas que salen de la rectificatriz y la
cantidad de alcohol lavado alimentado.

Relacion entre la cantidad de alcohol de colas medias que salen de la

rectificatriz y la cantidad de alcohol lavado alimentado.
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Relacion entre la cantidad de alcohol de colas bajas que salen de la
rectificatriz y la cantidad de alcohol lavado alimentado.

Aceite de fusel.

Columna Desmetilizadora:

M:
XM:
AEF:
XAEF:
Va:
KgM
Kg AF

Kg V4_
Kg AF

Alcohol metilico.

Composicién del alcohol metilico.

Alcohol extrafino.

Composicion del alcohol extrafino.

Flujo de vapor que se alimenta a la columna desmetilizadora.
Relacién entre la cantidad de alcohol metilico que sale de la
desmetilizadora y la cantidad de alcohol fino alimentado.

Relacion entre la cantidad de vapor y alcohol fino alimentados a la

columna desmetilizadora.

Columna Recuperadora:

F Ch:
xFCb:

Cb4Z
XCba:

AR:
XAR:
FI 2:
XFI 2:
Vs:
KgCb,
Kg AR
KgVs
Kg AEF
KgVs
Kg F Cb

Flujo de alcoholes(metilico, de colas y de cabezas)que se alimentan a
la columna recuperadora.

Composicion del flujo de alcoholes alimentados a la columna
recuperadora.

Alcoholes de cabezas que salen de la columna recuperadora.
Composicion de los alcoholes de cabezas que salen de la
recuperadora.

Alcohol recuperado.

Composicién del alcohol recuperado.

Flemazas que salen de la recuperadora.

Composicion de las flemazas que salen de la recuperadora.

Flujo de vapor gue se alimenta a la columna recuperadora.

Relacién entre la cantidad de alcohol de cabezas y la cantidad de
alcohol recuperado que salen de la columna recuperadora.

Relacién entre la cantidad de vapor alimentado a la columna
rectificatriz y la cantidad de alcohol extrafino producido.

Relacion entre la cantidad de vapor y el flujo de alcoholes(metilico, de

colas y de cabezas que se alimentan a la columna recuperadora.
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ANEXO 4: DATOS UTILIZADOS EN LOS BALANCES DE MASA EN LA ETAPA DE
DESTILACION EN LA DESTILERIA HERIBERTO DUQUESNE.

Columna Datos Valor UM
Flujo de vino para destilar (Fv) 36 750 | kg/h
Composicién del vino (x Fv) 0,055
Destiladora Composicion de las vinazas (x Vz) 0,004 p/p
Composicién de los vapores alcohdlicos (x Fa) 0,421
Relacion kg Vi/kg vino (dato fabrica) 0,17 -
Composicioén del alcohol de colas (x C) 0,521
Composicién del alcohol de cabezas (x Chi) 0,91
Composicién del alcohol etilico rectificado PP
Rectificadora | (x AER) 091
Relacién %C / AER (dato fabrica) 0,04
Relacion %Cb; / AER (dato fabrica) 002 |
% AER para alimentar a la columna lavadora 51,2 %
Composicioén del alcohol lavado (x AL) 0,155 olp
Lavadora Composicién del alcohol de cabezas (x Chy) 0,51
Relacién %Ch, / AER (dato fabrica) 0,04
Relacién Kg V2/Kg AER (dato fabrica) 0,73 )
Composicién del alcohol fino (x AF) 0,944
Composicién del alcohol de colas altas (x Ca) 0,91
Composicién del alcohol de colas medias (x Cm) | 0,625 olp
Composicién del alcohol de colas bajas (x Cb) 0,377
Composicion de las flemazas (x Fl1) 0,12
Rectificatriz Composicién del alcohol de cabezas (xCbs) 0,944
Relacién Kg Vs/ Kg AL (dato fabrica) 0,3445
Relacién Kg Cbs/Kg AL (dato fabrica) 0,00473
Relacion Kg Fl; / Kg AL (dato fabrica) 1,18 -
Relacion Kg Cm/Kg AL (dato fabrica) 0,00469
Relacion Kg Cba/Kg AL (dato fabrica) 0,00952
Composicién del alcohol metilico (x M) 0,152
Desmetilizadora Composicién del alcohol extrafino (XAEF) 0,963 Pip
Relacion Kg M / Kg AF (dato fébrica) 0,025
Relacion Kg V4 / Kg AF (dato fabrica) 0,187 )
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Recuperadora

Composicién de alcoholes que se alimentan

(F Cb) 0,57 p/p
Composicién de los alcoholes de cabezas 0,91

(xCha) p/p
Composicién del alcohol recuperado (XAR) 0,91
Relacion Kg Chs / Kg AR (dato fabrica) 0,2
Relacion Kg Vs/ Kg AEF (dato fabrica) 0,16 -
Relacion KgVs/ FCb (dato fabrica) 0,79

ANEXO 5: LEYENDA UTILIZADA EN LOS BALANCES DE ENERGIA EN LA
ETAPA DE DESTILACION EN LA DESTILERIA HERIBERTO DUQUESNE.

Columna Rectificadora.(Condensador Principal y Condensador de Cabezas)

Cbl:
V cond:

AV cond*

TV cond:
Cp agua:

R 1:
Tei:
Tsi:
Cond 1
Cond 2:
Pagua’
Avcap 1
V tope 1
Av tope 1
Ref 1
Hg i
HI i
V Cab::

Text ref:

%Al Cbs:

A 1
A o
A total 1:

Cabezas de la columna rectificadora.

Vapores condensables para el condensador principal.

Entalpia de los vapores condensables para condensador principal.
Temperatura de los vapores condensables.

Calor especifico del agua.

Relacion de reflujo de la columna rectificadora.

Temperatura de entrada del agua de enfriamiento a los condensadores.
Temperatura de salida del agua de enfriamiento a los condensadores.
Condensado del calientavinos.

Condensado del condensador principal.

Densidad del agua.

Entalpia de los vapores de cabezas para condensador de cabezas.
Vapor que sale por el tope de la columna rectificadora.

Entalpia de los vapores que salen por el tope de la rectificadora.

Reflujo de la columna rectificadora.

Entalpia del gas.

Entalpia del liquido.

Vapor de cabezas que salen del condensador principal.

Tasa externa de reflujo de la columna rectificadora.

% alcohdlico de las cabezas que salen de la columna rectificadora.
Agua de enfriamiento empleada en el condensador principal.
Agua de enfriamiento empleada en el condensador de cabezas.

Agua de enfriamiento total en la columna.

Columna Lavadora.(Condensador Primario y Condensador Secundario)
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Cha:
V tope 2:
Ay tope 2

Ref »:

R2:
V Cab 2:

Aa:

Az

Av cab 2

A total
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Cabezas de la columna lavadora.

Vapor que sale por el tope de la columna lavadora.

Entalpia de los vapores que salen por el tope de la columna lavadora.
Reflujo de a columna lavadora.

Relacion de reflujo de la columna lavadora.

Vapor de cabezas que salen del condensador primario de la lavadora.
Agua de enfriamiento empleada en el condensador primario.

Agua de enfriamiento empleada en el condensador secundario.
Entalpia de los vapores de cabezas que salen del condensador primario
de la lavadora

Agua de enfriamiento total en la columna.

Columna Rectificatriz.(Condensador Primario y Condensador Secundario)

Chba:
Pagua’
V tope s:
Ay tope 3"
T Cab 1
Ra:

V Cab 3:

Av cab 3

As:
A
A total 3:

Cabezas de la columna rectificatriz.

Densidad del agua.

Vapor que sale por el tope de la columna rectificatriz.

Entalpia de los vapores que salen por el tope de la columna rectificatriz.
Tasa de cabezas de la rectificatriz.

Reflujo de la columna rectificatriz.

Vapor de cabezas que salen del condensador primario de la rectificatriz.
Entalpia de los vapores de cabezas que salen del condensador primario
de la rectificatriz.

Agua de enfriamiento empleada en el condensador primario.

Agua de enfriamiento empleada en el condensador secundario.

Agua de enfriamiento total en la columna.

Columna Desmetilizadora.(Condensador Primario y Condensador Secundario)

M:

V tope 4
Ay tope 4*
T met:
AEF:
Ra:

V met:
AV met:
Az
As:

A total 4

Alcohol metilico.
Vapor que sale por el tope de la columna rectificatriz.

Entalpia de los vapores que salen por el tope de la columna rectificatriz.

Tasa de metilos en la desmetilizadora.

Alcohol extrafino.

Reflujo de la columna desmetilizadora.

Vapores metilicos.

Entalpia de los vapores metilicos.

Agua de enfriamiento empleada en el condensador primario.
Agua de enfriamiento empleada en el condensador secundario.

Cantidad de agua de enfriamiento total en la columna.
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Columna Recuperadora.(Condensador Primario y Condensador Secundario) ‘

AR: Alcohol recuperado.
V tope s. | Vapor que sale por el tope de la columna recuperadora
Aviopes: | Entalpia de los vapores que salen por el tope de la columna
recuperadora.
T Cab ,: | Tasa de cabezas de la recuperadora.
Rs: Reflujo de la columna recuperadora.
V Cab 4: | Vapor de cabezas que salen del condensador primario.
Avcaps: | Entalpia de los vapores de cabezas que salen del condensador primario
Ao Agua de enfriamiento empleada en el condensador primario.
A 10: Agua de enfriamiento empleada en el condensador secundario.

Atotal s: | Cantidad de agua de enfriamiento total en la columna.

ANEXO 6: DATOS UTILIZADOS EN LOS BALANCES DE ENERGIA EN LA ETAPA
DE DESTILACION EN LA DESTILERIA HERIBERTO DUQUESNE.

Columna Condensador Datos Valor UM
Chb; 83,67 kg/h
Av cond 286,83 kcal/kg
TV cond 79 °C
Cp agua 1 kcal/Kg °C
Te: 33,5
°C
Ts1 45
Principal
Pagua 1000 kg/m?3
Rectificadora %Al Cby 4 %
Text ref 4 -
Ri 15 -
Hg 1 325 kcallkg
HI 4 62 kcallkg
Ay cab 1 325 kcal/kg
Cabezas Te 33,5
°C
Ts2 34,6
Chz 86 kg/h
Te s
Lavadora Primario 34 °C
Tss 39
AV tope 2 441,63 kcal/kg
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R > 20 -
Hg 2 480 kcallkg
HI 72 keallkg
Teq 34
Secundario Ts4 39 °C
Av cab 2 470 kcallkg
Tes 34
Tss 4 °C
Ay tope 3 273,67 kcal/kg
Tasa: 3
Primario TCab 0,03 %
Rectificatriz AF 1732 kg/h
Rs 92
Hg s 300 kcallkg
Hl 5 60 keallkg
Tes 34 °C
Secundario Tse 35 °C
Ay cab3 300 kcal/kg
Ter 34
Ts - 39 °C
A tope 4 266,32 kcal/kg
Tasa 2 16
Primario T met 0,025 %
Desmetilizadora AEF 1 688,54 kg/h
Ra 16
Hg 4 300 kcallkg
Hl 4 60 kcallkg
Tes 34
Secundario Tss 39 °C
AV met 610 kcal/kg
Teo 34
Tso 39 °C
Recuperadora Primario Av tope s 286,83 kcal/kg
Tasa 3 3
T Cab 0.2 %
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AR 217,77 kg/h
Rs 17
Hg s 325 kcallkg
HI's 62 kcallkg
Te 10 34
Secundario Ts 10 39 c
Av Cab 4 325 kcal/kg

ANEXO 7: LEYENDA UTILIZADA EN LOS BALANCES DE MASA EN LA ETAPA

DE FERMENTACION EN ALFICSA PLUS S.A.

Prefermentacion.

Paicohol
ARF Me:

°Bx Me:

°Bx Mi:

Pagua’
Me:
Mi:
Ag 1:
As:
Mdi:
Mdo:
Ag 2:
Mc:

Mf:
Md:
ART miel:
ARF miel
cm:

R pf:
Clev:
% AL ps:

Pmosto débil
indice N:

Densidad del alcohol.

Azlcares reductores fermentables en la miel que entra al primer
mezclador.

Brix de la miel de entrada al primer mezclador.

Brix de la miel de salida del primer mezclador.

Densidad del agua.

Flujo de miel que entra al primer mezclador.

Flujo de miel que sale del primer mezclador.

Agua alimentada al primer mezclador.

Consumo de Acido sulfarico.

Flujo de miel diluida a la salida del depdésito de acidificacion de mosto.
Flujo de miel que entra al segundo mezclador.

Consumo de agua en el segundo mezclador.

Flujo de miel diluida a 16 °Bx que sale del segundo mezclador y que se
alimenta a la cuba madre.

Mosto fuerte.

Mosto débil.

Azlcares reductores totales en miel.

Azlcares reductores fermentables en miel que entra a la cuba madre

Rendimiento en prefermentacion.
Concentracion de la levadura.

Porciento alcohdlico en el pie de siembra.
Densidad del mosto débil.

indice de consumo de nutrientes
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Al pf:
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indice de consumo de antiespumante.

Calor especifico de la levadura.

Calor especifico del alcohol formado en la cuba madre.
Levadura producida en la cuba madre.

Alcohol formado en la cuba madre en prefermentacion.

Dioxido de carbono formado en prefermentacion.

Fermentacion.

M:
Bxy:
Md 1
Ag s:
Mf 1

Al f:
COs f:
Al total:
CO total:

Mosto a fermentar.

Brix promedio de la corriente de mosto a fermentar.

Flujo de miel que entra al tercer mezclador.

Consumo de agua en el tercer mezclador.

Flujo de miel que sale del tercer mezclador y se alimenta al
fermentador.

Alcohol formado en fermentacion.

Di6xido de carbono formado en la fermentacion.

Alcohol total formado en la etapa de fermentacién en general.
Dioxido de carbono total formado en la etapa de fermentacién en

general.

ANEXO 8: DATOS UTILIZADOS EN LOS BALANCES DE MASA EN LA

FERMENTACION EN ALFICSA PLUS S.A.

Datos Valor UM
Produccion de alcohol 900 hL/d
Densidad del alcohol (p Alcohol) 0,798 kg/L
Rendimiento Industrial 40 %
(ARF miel) 48 %
Brix de la miel de entrada (°Bx Me) 85 °Bx
Brix de la miel de salida (°Bx Mi) 40 °Bx
Densidad del agua (p agua) 1000 kg/m?3
Densidad del Acido Sulfarico p(Acido Sulfarico) 1840 kg/m3
indice de consumo de Acido Sulfarico (Indice As) 2,76 Kg/HI
Brix mosto fuerte (°Bx Mf) 24 °Bx
Brix mosto débil (°Bx Md) 16 °BX
Brix Miel diluida que sale de acidificacion (°Bx Mdi) 40 °Bx
Brix miel de entrada al segundo mezclador (Md ») 40 °Bx
Brix miel diluida que sale del segundo mezclador (Mc) 16 °Bx
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Brix de la miel que entra al tercer mezclador (Md 1) 40 °Bx
Brix de la miel que sale del tercer mezclador (Mf 1) 16 °Bx
Azlcares reductores totales en miel (ART miel) 56 %
Azlcares reductores fermentables en miel que entra a la

cuba madre (ARFmiel cm) 525 %
Rendimiento en prefermentacion (R pf) 42 %
Concentracion de la levadura (C lev) 5 kg/m?3
% alcohdlico en el pie de siembra (% Al ps) 3,5 %
Densidad del mosto débil (p mosto débil) 1 060,37 kg/m?3
indice de consumo de miel 0,38 t/hL
indice de consumo de nutrientes (indice N) 0,21 kg/HI
indice de consumo de antiespumante (indice A) 0,08 kg/HI
Calor especifico de la levadura (Cp lev) 2800 kJ/Kg
Calor especifico del alcohol en la cuba madre (Cp Al cm) 117 kJ/Kg
Concentracion celular en el prefermentador (Cc pf) 10 kg/m?3
Volumen de trabajo de los fermentadores (V f) 288 m3
Volumen de prefermento para inocular (Vf indculo) 10 m3
Eficiencia fermentacion (Ef ) 82 %
Concentracién de ARF en fermentaciéon (ARF f) 105,65 kg/m?3
Azucares reductores residuales prefermentacion (ARRpf) 40 kg/m?3
Densidad miel (p miel) 1450,18 |  kg/m?

ANEXO 9: LEYENDA UTILIZADA EN LOS BALANCES DE MASA EN LA ETAPA
DE DESTILACION EN ALFICSA PLUS S.A.

Columna Destiladora (C-510)

Qv: Flujo volumétrico de vino caliente para destilar.
Fv: Flujo masico de vino caliente para destilar.
om: Flujo masico de alcohol en el vino
Puino: Densidad del vino.
FI-510: Flemas alcohdlicas (Flemazas) que salen de la columna destiladora.
Vz-510: Flujo de vinaza residual.
Gv-510: Flujo de vapor del ebullidor que se alimenta a la columna destiladora.
X Fv: Composicién del vino.
x FI-510: Composicion de las flemas alcohdlicas.
x Vz-510: Composicion de la vinaza.

Ebullidor (E-510)
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A-510:
GA-540:
CA-540:

R-540:

p (R — 540)
H (GA-540):
H (A-510):
A (A-510):
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Agua que sale del ebullidor.

Flujo de agua que sale de la columna rectificadora.
Condensado alcohdlico que sale del ebullidor.

Reflujo de la columna rectificadora.

Densidad del reflujo de la columna rectificadora.

Entalpia del flujo de agua que sale de la columna rectificadora.
Entalpia del flujo de agua que sale del ebullidor.

ebullidor.

Columna Preconcentradora (C-520):

Vc-520:

D-520:

W-520:
VC:

x D-520:

Vapor directo a la columna preconcentradora.

Vinazas de la columna preconcentradora.
Vapor producido por la caldera.

Composicién del condensado alcohdlico.

Columna Hidroselectora (C-536):

Gv-536:
R-536:
D-536:

x D-536:

AL-536:

Vc-536:

W-536:

x W-536:
p (R —536)

Columna Rect

Vapores que salen por el tope de la columna hidroselectora.
Reflujo de la columna hidroselectora.

Extraccion de cabeza.

Composicion de la extraccion de cabeza.

Agua que entra a la columna hidroselectora.

Vapor directo a la columna hidroselectora.

Alcohol lavado que sale de la columna hidroselectora.
Composicion alcohol lavado.

Densidad del reflujo de la columna hidroselectora.

ificadora (C-540):

Gv-540:

Vc-540:
D-540:

x D-540:
P-540:

x P-540:

AF:
X AF:
H (Vc-540):

Vapores alcohélicos que salen por el tope de la columna.
Vapor directo que entra a la columna rectificadora.

Destilado que sale de la columna rectificadora.

Composicion del destilado que sale de la columna rectificadora.
Extraccion de las primas.

Composicién de la extraccion de las primas.

Aceite de fusel.

Composicion del aceite de fusel.

Entalpia del vapor directo que entra a la columna.

H (Gv-540):

Entalpia vapores alcohdlicos que salen por el tope de la columna.

Entalpia especifica de vaporizacion del flujo de agua que sale del

Condensado alcohdlico que se alimenta a la columna hidroselectora.
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H (D-540): | Entalpia del destilado que sale de la columna.
H (W-536): | Entalpia del alcohol lavado que sale de la columna hidroselectora.
H (AF): Entalpia del aceite de fusel.
Columna Desmetilizadora (C-550):
M: Alcohol metilico.
XM: Composicién del alcohol metilico.
AEF: Alcohol extrafino.
XAEF: Composicion del alcohol extrafino.
p (AEF): Densidad del alcohol extrafino.

ANEXO 10: DATOS UTILIZADOS EN LOS BALANCES DE MASA EN LA ETAPA DE

DESTILACION EN ALFICSA PLUS S.A.

Columna Datos Valor UM
Flujo volumétrico de vino (Qv) (dato fabrica) 64,2 m®/h
Destiladora Composicion del vino (x Fv) 0,048
(C-510) Composicion flemas alcohdlicas (x FI-510) 0,321 p/p
Composicion de la vinaza (x Vz-510) 0
Reflujo columna rectificadora (R-540) 25,1 m3/h
Densidad reflujo rectificadora ( p R-540) 719,73 | Kg/m?
Ebullidor Datos balance de energia para calcular (A-510): 540
(E-510) H (GA-540) (a 120°C y 2 atm)
H (A-510) (a 80°C y 0,52 atm) 342,61 kJkg
A (A-510) (a 80°C y 0,52 atm) 2 304,18
Preconcentradora | Vapor producido por la caldera (VC) 10000 | kg/h
(C-520) Composicién condensado alcohdlico (x D-520) 0,7595 p/p
Reflujo (R-536) (a 60°C) (dato fabrica) 2,6 m3/h
Densidad reflujo hidroselectora ( p R-536) 755,44 | Kg/m?
Composicioén alcohol lavado (x W-536) 0,161
Composicién extraccion de cabeza (x D-536) 0,914 PP
Hidroselectora
(©-536) H(Vc-536) 2207 | kJ/Kg
H(D-520) 319,224 | KJ/Kg
H(AI-536) 3344 | KJ/Kg
H(D-536) 1358,5 | KJ/Kg
H(W-536) 407 | KJ/Kg
Rectificadora Composicion extraccion de las primas (x P-540) 0,955
(C-540) Composicion destilado que sale (D-540) 0,955 PP
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Composicién del aceite de fusel (x AF) 0,247
H (Vc-540) 2207
H (GA-540) 504
H (Gv-540) 324,69
kJ/kg
H (D-540) 259,76
H (W-536) 407
H (AF) 598
Desmetilizadora
Densidad del alcohol extrafino ( p AEF) 755,44 | Kg/m?®

(C-550)

ANEXO 11: LEYENDA UTILIZADA EN LOS BALANCES DE ENERGIA EN LA

ETAPA DE DESTILACION EN ALFICSA PLUS S.A.

Columna Preconcentradora (C-520).Condensador E-526 y E-528.

D-520: Condensado alcohdlico que se alimenta a la columna hidroselectora.

V tope 1: | Vapor que sale por el tope de la columna.

Cond 1: Condensado del calientavinos.

Cond 2: | Condensado del condensador principal.

V cond: | Vapores condensable que entran al E-526.

Avcona1: | Entalpia de los valores condensables que entran al E-526.

R 1 Relacién de reflujo de la columna preconcentradora.

Ref 1: Reflujo de la columna preconcentradora.

Cp agua: | Calor especifico del agua.

Pogia: Densidad del agua.
Te 1: Temperatura de entrada del agua de enfriamiento a los condensadores.
Ts 1 Temperatura de salida del agua de enfriamiento a los condensadores.
Hg 1 Entalpia de gas en la columna preconcentradora.
HI 1: Entalpia del liquido en la columna preconcentradora.
A Agua de enfriamiento empleada en el condensador E-526.
A Agua de enfriamiento empleada en el condensador E-528.

Atotal 1: | Agua de enfriamiento total en la columna.
Columna Hidroselectora (C-536).Condensador E-552.

Te s Temperatura de entrada del agua de enfriamiento del E-552.
Ts 2 Temperatura de salida del agua de enfriamiento del E-552.
Hg 2: Entalpia de gas en la columna hidroselectora.

HI 2 Entalpia del liquido en la columna hidroselectora.

Az Agua de enfriamiento empleada en el condensador E-552.
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A total 2:

Agua de enfriamiento total en la columna.
Columna Rectificadora (C-540).Condensador E-511.

Te s
Tsa:
Hg 3:
HI 3
Az

A total 3

Entalpia de gas en la columna rectificadora.

Entalpia del liquido en la columna rectificadora.

Agua de enfriamiento total en la columna.

Temperatura de salida del agua de enfriamiento del E-511.

Agua de enfriamiento empleada en el condensador E-511.

Columna Desmetilizadora (C-550).Condensador E-555 vy E-556.
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Temperatura de entrada del agua de enfriamiento del E-511.

V tope 2: | Vapor que sale por el tope de la columna desmetilizadora.
Avtope2: | Entalpia de los vapores que salen por el tope de la columna.
R 2 Relacién de reflujo de la columna desmetilizadora.
Ref 2 Reflujo de la columna desmetilizadora.
M: Alcohol metilico.
T Cab: Tasa de cabezas en la desmetilizadora.
Te 4 Temperatura de entrada del agua de enfriamiento a los condensadores.
TS 4 Temperatura de salida del agua de enfriamiento a los condensadores.
Hg 4: Entalpia de gas columna desmetilizadora.
HI 4: Entalpia del liquido columna desmetilizadora.
As: Agua de enfriamiento empleada en el condensador E-555.
As: Agua de enfriamiento empleada en el condensador E-556.
Atotal 4. | Agua de enfriamiento total en la columna.

ANEXO 12: DATOS UTILIZADOS EN LOS BALANCES DE ENERGIA EN LA ETAPA
DE DESTILACION EN ALFICSA PLUS S.A.

Columna Condensador Datos Valor UM
D 520 3993,1 kg/h
Av cond 1 345,1 kcal/kg
R 1 0,83 -
E-526 Cp agua 1 kcal/kg°C
Preconcentradora
y Te: 33,5
(C-520) °C
E-528 Ts 1 45
Pagua 1000 kg/m?3
Hg 1 380
kcallkg
HI 1 70
Hidroselectora E-552 Te 34 °C
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(C-536) Ts 2 39
Hg 2 325
kcal/kg
HI 62
Tes 34
°C
Rectificadora Ts 3 36
E-511
(C-540) Hg 3 300
kcal/kg
HI 3 62
Av tope 2 266,32 kcal/kg
R 16 -
Te s 34
. E-555 °C
Desmetilizadora TS 4 37
y
(C-550) Tasa 16 %
E-556
Hg 4 300
kcal/kg
HI 4 62
T Cab 0,025 %

ANEXO 13: ANALISIS PARA LA GENERACION DE VAPOR POR
CONDENSACION — EBULLICION.

Ecuacion Datos Valor
Cp agua 1 kcal/kg °C
T ent 34 °C
Q = Mgguq * Cp * AT + Myqpor * A vapor
T sal 100 °C
Avapor 642 kcal/kg

Columna de salida de Columna que recibe el vapor
los vapores Destiladora Lavadora Rectificatriz
alcohdlicos que
oudieran ceder calor Agua (kg/h) | Agua (kg/h) | Agua (kg/h)
Rectificadora -121130,72 -9824,79 -35681,32
Lavadora -115388,63 - -29939,23
Rectificatriz -106865,05 4440,88 -
Desmetilizadora -123833,22 -12527,29 -38383,82
Recuperadora -123385,84 -12079,91 -37936,45
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Columna de salida de Columna que recibe el vapor
los vapores Desmetilizadora | Recuperadora
alcohdlicos que
pudieran ceder calor Agua (kg/h) Agua (kg/)
Rectificadora 2238,68 2148,77
Lavadora 7980,77 7890,86
Rectificatriz 16504,35 16414,44
Desmetilizadora - -553,73
Recuperadora -16,44 -

@7 ,
 AINEXCH

Los resultados sombreados, al ser positivos son los posibles a tener en cuenta.

ANEXO 14: MATRIZ DECODIFICADA DEL DISENO EXPERIMENTAL 22,

N X1miel X1 agua X2 X3 Ganancia (Y)
1 33 802 138 756 48 13,34 15 791 253
2 33 802 138 756 48 8,63 15 792 567
3 33 802 138 756 85 13,34 14 540 573
4 56 313 231 169 48 8,63 14 688 961
5 33 802 138 756 85 8,63 14 541 887
6 56 313 231 169 85 13,34 126 04 080
7 56 313 231 169 48 13,34 14 687 647
8 56 313 231 169 85 8,63 13 407 519

ANEXO 15: ANALISIS DE VARIANZA PARA LA GANANCIA.

Sumade Cuadrado
Fuente Razoén-F| Valor-P
Cuadrados Medio
X1: Jugo filtros para
» 3,30632E12 |3,30632E12| 41,11 0,0985
fermentacion
X2: Precio de la miel | 8,02263E12 |8,02263E12| 99,75 0,0635
X3: Indice de agua de
o 8,1483E10 | 8,1483E10 1,01 0,4979
enfriamiento
X1*X2 8,46927E11 |8,46927E11| 10,53 0,1903
X1*X3 8,04256E10 [8,04256E10| 1,00 0,5000
X2*X3 8,04256E10 [8,04256E10| 1,00 0,5000
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