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RESUMEN

Basicamente, este trabajo es el resultado de la blsqueda de mejoras y cambi
que permitan cumplir el objetivo de disefiar un sistema de recuperacion de
Didxido de Carbono (CO»), producto de la fermentacion alcohdlica en el proceso
de elaboracion de cerveza, que mejore la calidad y cantidad que recupere el
sistema actual en una fabrica de cerveza.

La formula de recoleccidon es un disefio tradicional utilizado en muchas
cervecerias, el analisis de este sistema individual, puede guiar el andlisis de
cualquier otro para ser mejorado.

El trabajo cuenta con una seccion de antecedentes que recopiia los
conocimientos basicos que se relacionan en el proceso de recuperacion dei
dioxido de carbono, entre ellos fermentacion, lavado de gases, sistemas de
absorcion, sistemas de compresion, secado de gases y procesos de
refrigeracion y licuefaccion.

Para poder elaborar un diseno mejorado, se ofrece un balance de fermentacion
que muestra la cantidad de dioxido de carbono que se produce durante la
fermentacion, y se estima la cantidad que actualmente se recupera y se pierde
del mismo. El trabajo presenta una descripcion grafica y detallada del actual
sistema y una descripcion detallada y mejorada que se propone, acompariada

de un detalle de los cambios y mejoras al sistema actual.



Con el método mejorado se logra aprovechar mayor cantidad de dioxido de
carbono que interviene en el proceso para poder ser purificado, recolecta desde
gue la corriente de gas tiene 80% pureza en volumen y permite el reingreso de
didxido de carbono gue se utiliza en otras etapas del proceso de fabricacion de
cerveza, logra purgas menores de gas, por lo tanto, mejora la cantidad de
recuperacion, mejora la calidad de recuperacion de didxido de carbono en fase
liquida y logra una pureza no menor de 99.99%.

5t se desea profundizar en cualquiera de los principios que intervienen en el
proceso de recuperacion de dioxido de carbono o en las propiedades del didxido
de carbono, la bibliografia contiene textos especializados en este proceso.

Las propiedades fisicas, térmicas y quimicas mas utiles cuando se trabaja con
diéxido de carbono se presentan en el apéndice, v se han tomado de fuentes

especializadas en didxido de carbono y en la fabricacion de cerveza.
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1 INTRODUCCION

E! presente trabajo tiene como objeto principal evaluar el funcionamiento
actual del sistema de recuperacidn de - dioxide de carbono en una fabrica de
cerveza, y que sirva esta evaluacidn como fundamento para mejorar dicho
sistema.  El concepto de mejora gira en torno a una mejora en la calidad y
cantidad de recuperacion del sistema actual de la fabrica de cerveza.

La recuperacion de dioxido de carbono de ta fermentacidn, purificacién,
compresion y licuefaccién para su reutilizacion en ta planta es un servicio tan
esencial como el vapor, el agua o la refrigeracion. El didxido de carbono que se
obtiene de la fermentacidon, se requiere para la carbonatacion de la cerveza en
proceso, contrapresidn para tanques de gobierno o almacenamiento de cerveza,
trasiegos de producto y la contrapresidn en las |llenadoras.

En las cervecerias, como en todo proceso de fabricacidén, es de gran
importancia econémica el aprovechamiento de los subproductos, razon por la cual
es importante evitar cualquier tipo de pérdida.  El didxido de carbono es un
subproducto de la fermentacion que se puede reutitizar en varias etapas del
proceso de fabricacion de cerveza, de hecho muchas veces las cervecerias
utilizan mas de lo que pueden recuperar y suelen comprar didxido de carbono
adicional para cubrir deficiencias. Es por ello que es casi imposible encontrar una
fabrica de cerveza que no cuente con un sistema de recuperacion de didxido de
carbono.

La recuperacidon de dioxido de carbono debe considerar dos puntos

importantes: uno es la pureza necesaria para poder ser reingresado al sistema y



forme parte del producto, v el otro es la capacidad de aprovechar o recuperar
dioxido de carbono con el menor desperdicio posible.

La seccidn de antecedentes de este trabgjo, recopila béasicamente los
conocimientos basicos que se relacionan en el proceso de recuperacion del
didxido de carbono. Inicia con la teoria de la fermentacion cervecera, mostrando
asi el origen del dioxido de carbono que se recupera. Luego se muestra
informacion acerca del dioxido de carbono, ya que es alrededor de este
compuesto en donde se trabajara, se complementa con tablas de propiedades
termodinamicas, curva de equilibrio y diagrama de Mollier del didxido de carbono
en la seccion de anexos. Siempre en los antecedentes, se nicia con teoria
relacionada con los principios de funcionamiento de los equipos que forman parte
del sistema de recuperacion, tal es el caso de los sistemas de compresion y 10s
principios de refrigeracion y licuefaccion, los sistemas de lavado de gases y los
principios de absorcion de gases.

El trabajo busca cumplir con los objetivos de identificar 1os principales
puntos de mejora para el sistema de recuperacion, disefar un sistema que
aproveche la mayor cantidad de dioxido de carbono que interviene en el proceso
para poder ser purificado, logrando purgas bajas y aceptables de gas y que sea un
sistema que mejore la calidad de recuperacion de dioxido de carbono en fase
liquida, logrando una pureza no menor de 99.99% y que reduzca el impacto

ambiental con emisiones de didxido de carbono.



1I. ANTECEDENTES

La inspeccién de una linea de recuperacion de didxido de carbono que se ha
producido en la fermentacion, inicia en la fermentacion misma pues es la parte del
proceso de fabricacion de cerveza que produce el didxido de carbono. El dioxido
de carbono recuperable inicia un proceso de purificacion que puede resumirse en
cuatro etapas: la primera de ellas es la remocion de substancias solubles en
agua; la segunda etapa constituye la remocion de substancias insolubles en agua;
la tercera etapa es la remocion de humedad, antes de licuar y por ultimo una etapa
de remocién de gases no condensables por licuefaccion. Este Uitimo paso en la
purificacion del didxido de carbono, puede considerarse también como el proceso
de recoleccion del didxido de carbonao liquido para almacenar, pues el objeto de la
licuefaccién es facilitar el almacenamiento dei mismo en tanques ya listo para
utilizarse dentro del proceso de fabricacion nuevamente.

Para realizar la inspeccion del funcionamiento optimo de las etapas en mencion,
deben tenerse claros varios conceptos que se aplican durante el proceso de
recuperacion. Los conceptos mas importantes incluyen: Ia fermentacién en la
fabricacion de cerveza, principalmente sus subproductos; el subproductc de
interés, dioxido de carbono, sus propiedades e importancia en el proceso de
fabricacion de cerveza: limitaciones ambientales; el principio de absorcion y el
lavado de gases: el principio de adsorcion, sistemas de compresion, refrigeracion
y licuefaccion.

Con el objeto de cumplir con el conocimiento de estos conceptos, se detallan a

continuacion.



A La Fermentacion en la fabricacion de cerveza.

La descripcidon tradicional cuantitativa de la fermentacién cervecera se ha
expresado como el proceso anaerdbico, mediante el cual la levadura convierte la
glucosa en etanol y didxido de carbono: CeHj;0¢ — 2CoHsOH + 2C0, + Calor.
Post.eriormente se comprendid que la influencia de numerosas enzimas vy
coenzimas era la responsable de las reacciones mucho mas complejas producidas

en la conversion.

GLUCOSA

N
2 CH,COCOOH NADH, NAD

2 CH,CHO

3

\
2 CO, 2 CH,CH,OH

Figurall.1. Esquema simplificado de parte del proceso fermentativo de la
glucosa. NAD es la coenzima nicotidamida adenina dinucleotida y NADH; es la
forma reducida.

No soélo participa la glucosa en ia actual fermentacion cervecera sino también
monosacaridos, disacaridos y en menor grado trisacaridos presentes en el mosto
fermentable; no obstante, cualquier descripcion a fondo va mas alla del alcance
del presente trabajo. Numerosos productos derivados se desarrolian durante la
fermentacién y muchos componentes del mosto son asimilados por la levadura;
todo lo cual tiene un impacto sobre el sabor y las caracteristicas de la cerveza
final. Entre los componentes se pueden hallar compuestos tales como alcoholes,

acidos, ésteres, cetonas, aldehidos y compuestos sulfurados.



Pese a su compiejidad, la fermentacion depende mas que nada de tres
parametros basicos: la composicion del mosto (nutrientes de la levadura); la
levadura misma; y las condiciones del proceso (tales como duracion, temperatura,
volumen, presion, forma y tamano del recipiente, agitacion y corrientes dentro del
mosto que esta en fermentaciéon).

La tecnologia del cervecero para poder comprender y aprovechar las interacciones
de estos parametros son las que determinan el resultado de la cerveza; si ha de
ser una cerveza de fermentacion alta (ale) o baja (lager), un productc que tenga
un contenido bajo, mediano o elevado de alcohol o una cerveza de sabor especial.
Asi mismo, la cantidad de levadura que se coseche del fermentador dependera del
metodo de produccion que se haya seleccionado.

En el primerc de los tres parametros basicos, composicion del mosto, variables
que determinan la fermentacion son la presencia y la concentracion de diversos
nutrientes y el pH.

La sefeccion del tipo y/o razas de ievadura, por su comportamiento biogquimico y
fisico, determinan el patron de fermentacion. Ademads, tanto la adicion de levadura
(siembra), cantidades y método, el estado de la levadura (viabilidad), como su
distribucion en el mosto tienen un gran impacto sobre la fermentacion. Las
levaduras de fermentacion alta (Saccharomyces cerevisiae) producen cervezas
ale principalmente y las levaduras de fermentacion baja producen cervezas lager,
pilsen y otras. La explicacion es que durante ia fermentacién alta, la levadura se
aglutina y sube a la superficie del mosto en fermentacion, donde es recogida (se
decanta la levadura de encima), a diferencia de la cerveza preducida por

fermentacion baja, donde la levadura se aglutina y se sedimenta en el fondo.



El proceso de fermentacion y sus condiciones pueden describirse agrupandolos
en: proceso por tandas, proceso de tandas aceleradas y proceso continuo. En
todos los casos, se realiza tal como se muestra en el diagrama de flujo
simplificado, tanto para las fermentaciones de cerveza de fermentacion baja como
de fermentacion alta.

El estudio se basara especificamente en un proceso de tandas.
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Figura 2.2 Fermentacion baja tradicional

Fermentacion Baja

Los patrones de ia fermentacion tradicional baja se muestran en la figura 1.2,
indicando la correlacién entre duracidn, temperatura, peso especifico y la
terminologia de las diversas etapas de fermentacion que frecuentemente usan los
cerveceros. Al decir Kraeusen se refiere a la capa de espuma gue se forma
encima del mosto que esta fermentandose. Muchas variantes pueden encontrarse
de una cerveceria a otra y pueden depender de las caracteristicas especificas de

sabor que se desean en el producto final.



El mosto deja al enfriader con una temperatura de 8 a 11°C y es aireado hasta
aproximadamente 8 mg/L de oxigeno disuelto.

La siembra narmalmente se produce inmediatamente después del enfriamiento, ya
que el mosto puede ser facilmente contaminado microbiologicamente. La levadura
usada para la siembra debe estar biolégicamente limpia y debe observarse el
maximo grado de sanidad al manipular la levadura para evitar su contaminacion
con bacterias y levaduras ajenas. La dosis de levadura normalmente se aproxima
alos 10 - 15 millones de células por mL de mosto al inicio de la fermentacion {mas
o menos 500 — 750 g de levadura liquida con 60% de sdlidos por hectolitro de
mosto). Dosis bajas dan como resultado un extenso desarrollo de levadura y
tienden a producir cervezas mas aromaticas, mientras que dosis altas producen
menos desarrollo, pero pueden conducir a una autolisis subsiguiente de la
levadura.

Entre 10-20 horas después de la siembra, el mosto queda cubierto de espuma
fina, que cambia a una espuma gruesa voluminosa de color blanco crema a
medida que pasa el tiempo. Dependiendo del tipo, forma y tamafio del
fermentador y la velocidad de fermentacion, el volumen total de espuma puede
alcanzar hasta 20% del volumen total del fermentador. El disefio tradicional
reclama un espacio libre de 15 a 25% del volumen dei tanque, dependiendo de la
experiencia de las cervecerias. Algunas cervecerias usan un fermentador mas
pequefio, de manera que la espuma se pegue al techo durante el periodo de alto
kraeusen, o usan una camara de rebose en que la espuma, entre en el colapso y
sea posteriormente retirada. La utilizacion de mosto limpio y levadura limpia y ef
menor tiempo para el proceso que se aplica reducen la necesidad de emplear este

método con su correspondiente pérdida de cerveza.



La temperatura se mantiene elevada (16°C, méxima temperatura) inclusive
después que se ha fermentado la mayor parte dei extracto fermentable. Este es
un procedimiento normal para reducir 1os componentes de sabor del diacetilo.
Generalmente se refiere a este periodo como el praceso de “reposo del diacetilo”
recalcando la importancia de reducir el componente de diacetilo y su impacto
sobre la cerveza final. Esto es extremadamente importante cuando se estan
produciendo las actuales cervezas populares de fermentacion baja, que no tienen
una fuerte impresion de sabor que pueda encubrir o tapar cualquier proporcion del
desagradable sabor a mantequilia del diacetilo que se forma en |as etapas iniciales
de la fermentacion. Mientras la levadura permanece en el medio, estos
compuestos son nuevamente absorbidos y degradados de manera natural. Este
proceso es de duracion y grado variables, dependiendo del tipo de levadura, del
medio y del ambiente fisico, pero la experiencia ha mostrado que resuita
beneficioso no enfriar y asi sedimentar e inactivar |a levadura antes que el analisis
muestre un bajo nivel (menos de 0.1 6 0.2 mg/L) de diacetilo.

Hacia ei fin de |a fermentacion la levadura se agiutina y se sedimenta quedando
en el fondo del tanque. Esta sedimentacion es impulsada aun mas por el
enfriamiento de lo que ahora se denomina “cerveza verde”.

A medida que se produce la conversion de extracto fermentable durante la
fermentacion, se genera calor, por io que se utifiza un medio de enfriamiento para
alcanzar las temperaturas de control de fermentacién. Después de Ia
fermentacion, la “cerveza verde” se transfiere a |la bodega de almacenamiento y se
mantiene a bajas temperaturas (-1 a +4 °C). Ef didxido de carbono (CO;) que se

genera se recolecta y licua.



Broderick, Harold M. 1977. El Cervecerc En La Practica, Un Manual Para La
incdustria Cervecera. Asociacidn de Maestros Cerveceros de las Ameéricas.

22edicion, VVenezuela.

B. El Didéxido de Carbono.

El didxido de carbono es un compuesto de carbono y oxigeno en proporciones de
27.3 % de carbono y 72.7 % de oxigeno. A presion y temperatura atmosférica, el
didxido de carbono es incoloro e inodoro. Un gas ligeramente acido, al que
algunas personas le perciben un olor picante y un sabor penetrante.

El didxido de carbono es relativamente no toxico. Cuando es disuelto en agua se
forma acido carbdnico (H,CO3) hasta la concentracion de saturacidon, si se
sobresatura queda como didxido de carbono disuelto. El pH del acido carbdnico
varia desde 3.7 a presion atmosférica hasta 3.2 a 2370.4 kPa.

El punto triple del didxido de carbono temperatura de -56.6°C y una presion de 416
kPa. (-9-)

A temperaturas y presiones debajo del punto triple, el didxido de carbono puede
existir tanto como solido ("hielo seco”) o un gas, dependiendo de las condiciones
de temperatura y presion. El dioxido de carbono sdlido a temperatura de -
78.5°C y presion atmosférica se transforma directamente a gas (sublima sin pasar
por la fase liquida). A temperaturas menores el didxido de carbono sélido
sublimara a presiones menores gue la atmosférica.

A temperaturas y presiones cercanas al punto triple y por debajo de 31.1°C, el
dioxido de carbono liquido y gaseoso pueden existir en equilibrio en un contenedor
cerrado. Dentro de este rango de temperatura la presion de vapor dentro del
contenedor cerrado mantiene el didxido de carbono liquido y gaseoso en equilibrio

9



se mantiene en una relacion definida con la temperatura. Cerca de la temperatura
critica que es 31.1°C, el didxido de carbono no puede existir en la fase liquida a
pesar de la presion.

El dioxido de carbono se disuelve en la mayoria de los liguidos casi
instantaneamente. La cantidad que puede disolverse estd afectada por la
temperatura y la presion. Mientras mayor es la presion, mayor cantidad de diéxido
de carbono puede retener un liquido en solucién. Una vez se libera la presion, el
didxido de carbono se libera con burbujeo efervescente caracteristico de las
bebidas carbonatadas al destapar las botellas. Mientras mas frio se encuentra el
liquido, mayor cantidad de dioxido de carbono puede mantenerse en solucion.

El didxido de carbono en condiciones normales es 1.64 veces mas denso que el
aire.  Fluye superficialmente, se asienta en la parte baja de los contenedores,
desplazando al aire.

En la mayoria de las condiciones, el diéxido de carbone seco es altamente inerte.
Es también altamente estable, y no se descompone en sus elementos en una
amplia variacion de temperatura, presion y condiciones quimicas.

El dioxido de carbono es basicamente inactivo cuando se encuentra Seco, pero
cuando se expone a humedad o a calor se vuelve gquimicamente activo.

En condiciones de humedad, se disuelve con el agua formando acido carbonico
(H2COs3), un acido debil (pH 3.3 a 3.7, depende de la presidn de la solucion) e
inestable, tiende a revertirse y formar didxido de carbono y agua. Ei acido
carbdnico reacciona con muchos quimicos, particularmente alcalinos como el
magnesio, cal, sosa caustica y carbonatos de sodio 0 potasio.

A condiciones de temperatura elevada, mayores a 650°C, el didxido de carbono se
disocia en mondxido de carbono (CO) y libera oxigeno (0). El rango de

10



disociacion es de 0.000025% a 726.6 °C, 2.1% a 1723.3°C, la reaccion es
reversible conforme cae la temperatura. De cualquier manera el gas a estas
temperaturas reacciona con el carbon y ciertos metales. (-10-)

En cuanto a los materiales de construccién de los equipos, los metales disponibles
comunmente en el comercio pueden utilizarse para instalaciones de di6xido de
carbono (cuando no se maneja en soluciones acuosas). Cualquier sistema de
dioxido de carbono en el lugar del usuario debe disefarse para contener de forma
segura las presiones involucradas y debe cumplir con todas las regulaciones
locales y estatales. Segun (-9-) los sistemas de dioxido de carbono a baja presion
(hasta 2758 kPa), los contenedores vy el equipo relacionado debe disefarse para
presiones en un rango de por lo menos 10 por ciento arriba de la presion normal
maxima de operacién.

Para estos sistemas se recomiendan tuberias de acero catdlogo 80 con acoples
de hierro forjado para el rango de 13790 kPa o tuberia de acero sin empaques
con uniones soldadas; otras alternativas incluyen acero inoxidable, cobre o tuberia
de bronce Construcciones y materiales especiales se requieren para
contenedores gue operan a temperaturas menores a -28.9°C.

Debido a gue el didxido de carbono forma acide carbonico al disolverse en agua,
‘0s sistemas que manejan didxido de carbono en condiciones hiumedas deben
fabricarse con materiales resistentes al acido como ciertas aleaciones de acero
inoxidable, aleaciones tipo hastelloy, 0 monel.

Los usos del didxido de carbono en la fabricacion de cerveza son la contrapresion
de los tanques durante periodos de almacenamiento y transferencia de cervera la
carbonatacion de producto y como medio de agitacion en los tanques de
fermentacion. Previo a la transferencia, se contrapresiona un tangue vacio hasta
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alcanzar 103.4 a .1 17.9 kPa mediante la adicion de diéxido de carbono. Durante la
operacion de bombeo, la presion dentro del tanque que se esta vaciando se
mantiene en 103.4 a 117.9 kPa mediante la adicién de dibxido de carbono. El
dioxido de carbono es desplazado por la cerveza y es desplazado por el tanque
gue se esta llenando para mantener la contrapresion de 103.4 a 117 9 kPa. Esta
transferencia requiere aproximadamente 0.91 kg de dibxido de carbono por barril
de cerveza (un barril equivale a 117.34 L). (-11-)

La carbonatacion de la cerveza requiere 0.4536 kg de dibxido de carbono por
barril, por cada volumen de carbonatacion que se requiere.

En la operacién de embotellado se requiere dioxido de carbono para la
contrapresion del tanque de la ltenadora, carbonatacion por debajo de la tapa, etc.
Segun la MBAA (asociacion de maestros cerveceros de América, por sus siglas en
inglés) el limite de tolerancia para una exposicion de 8 horas es de 0.5% (5000
mg/L). Las personas que serian mas afectadas por elevados niveles de didxido de
carbono sont aquellas que sufren de cualquier impedimento del sistema
respiratorio o cardiovascular, enfisema, bronquitis, dolencias del corazén. (-2-)
C. Usos Modernos De Gases Industriales Licuados Y Comprimidos

Los variados usos de los gases comprimidos y licuados se han convertido en algo
generalizado en la sociedad moderna que nosotros generalmente no le tomamos
importancia. Ahora sin ellos, la vida civilizada tal como nosotros la conocemos
simplemente no seria posible.

Los gases comprimidos y licuados han permitido a la humanidad aventurar en las
profundidades submarinas y en el espacio exterior. Los gases proveen una
potencia tremenda para lanzar naves espaciales, asi como el funcionamiento de
los microcontroles necesarios para controlar y maniobrar los vehiculos espaciales.
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Los usos que ha dado la alta tecnologia a los gases comprimidos y licuados han
sido instrumentales produciendo muchos beneficios, incluyendo computadoras,
cuyos semiconductores integrados pueden producirse unicamente en atmosferas
inertes de gases de alta pureza y con gases especiales que se utilizan en la
fabricacion de componentes de pequefias dimensiones.

Técnicas médicas que se relacionan con mezclas especiales de gases tales como
las requeridas en las camaras hiperbéricas y otras terapias con oxigeno han
logrado destacados resultados. Las imagenes por resonancia magnetica, que se
utilizan para propésitos de diagnéstico, y procedimientos quirurgicos especiales a
baja temperatura, conocidos como crioterapias, también requieren de gases
comprimidos.

En los campos de la refrigeracion, aire acondicionado, metalurgia, medicina,
procesamiento de alimentos, produccién de plasticos, movimiento de vehiculos y
empacado de aerosoles son algunas de las tecnologias que dependen
extensamente del uso de gases comprimidos y licuados, son parte de la vida
moderna.

; Qué Son Los Gases?

Se designa como gases a cualquier substancia que ebulle a presion atmosférica y
cualquier temperatura entre el cero absoluto, -273.15°C, y temperaturas
superiores hasta 26.7°C. Once de los 92 elementos quimicos, sin incluir fos
elementos que siguen al uranio o radioisétopos, tienen punto de ebullicion dentro
de este rango. Estos elementos son: hidrégeno, nitrogeno, oxigeno, fluor, clore,
helio, nedn, argdn, kriptdn, xenon y radon. Ademas, existe aparentemente un
ilimitado numero de compuestos quimicos que caen dentro de esta definicion de

gases, asi como numerosas mezclas, de las cuales el aire es la mas comun.
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i Qué Es Un Gas Comprimido?

Actualmente, existen aproximadamente 200 diferentes substancias comunmente
comercializadas en contenedores de gas comprimido que pueden considerarse
como tal. Los gases comprimidos se han definido en la industria como:

Cualquier material o mezcla que dentro de su contenedor gjerce una
presidn absoluta que excede a 275.8 kPa a 21.1°C o, sin tomar en cuenta
la presion a 21.1°C, ejercen una presion absoiuta que excede 717 kPa a
54.4°C. o cualquier material liquido cuya presion de vapor excede una
presion absoluta de 275.8 kPa a 37.8°C tal como o determina la ASTM
(American Society for Testing and Materials, Test D-323).

Nota: La presion absoluta en un contenedor es la lectura de presion manometrica
mas la presién local atmosférica que es afectada por !a atmosfera iocal y altitud.
Un estandar generalmente aceptado para presion atmosférica es 101.325 kPa al
nivel del mar. Para propositos de aproximacion, la presion que se agrega a la
lectura de presion manomeétrica puede redondearse a 101 33 kPa.
Gases licuados y liquidos criogenicos

Los gases comprimidos pueden dividirse en dos grandes grupos,
dependiendo de su estado fisico en los contenedores bajo ciertas presiones y
temperaturas y su rango de punto de ebullicion. Estos grupos se conocen como

gases licuados y no licuados.

Tabla No I1.1

Puntos de Ebullicién de Gases No Licuados Tipicos™

Oxigeno Helio Nitrégeno
-182.8°C 268.9 °C 1955°C
297 °F -452 °F -320 °F

*A 101.3 kPa
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Los gases no licuados son aquellos que no se "licuan” a temperaturas ordinarias
terrestres y bajo presiones superiores al rango de 13789 — 17237 kPa. Los gases
no licuados son compuestos o elementos que tienen relativamente bajos puntos
de ebullicién, en el rango de -101°C para abajo (ver tabla IL.1). Por supuesto,
estos gases alcanzan la fase liquida si se enfrian a temperaturas debajo de éus
puntos de ebullicion. Cuando estos gases se licuan a estas temperaturas tan
bajas, generalmente se refieren a ellos como liquidos criogénicos.

El oxigeno, helio, y nitrdgeno son ejemplos de gases no licuados utilizados
ampliamente como gases comprimidos o como liquidos criogénicos. Notese que
et limite mas bajo para temperaturas criogénicas esta determinado por el cero
absoluto —273.15°C.  El limite superior es arbitrario y se toma usualmente
alrededor de —90°C .

La presion de carga para los contenedores de estos gases es superior a 1378.9
kPa a 21 1°C. Cuando se enfria a temperaturas criogénicas cerca de sus puntos
de ebullicion las presiones de carga pueden ser bastante bajas. De cualquier
forma, algunos tangues de almacenamiento estaran disenados para presiones
superiores a 1724 kPa para permitir un aumento de presion con el calentamiento
dei ambiente.

Los gases licuados son adguellos que se encuentran en estado liquido en
contenedores a un rango variado de presiones y temperaturas que varian de
172.4 a 17237 kPa. Los gases licuados son elementos o compuestos que tienen
puntos de ebullicion relativamente cercanos a la temperatura atmosférica. Este
rango varia alrededor de —90°C a -3.9°C o 1.1°C. Tales gases licuados se

solidifican a temperaturas criogénicas. De todos estos, unicamente el didxido de
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carbono ha tenido un uso comercial en forma solida, conocida comunmente como
hielo seco.

Los gases licuados se transportan con regimenes que limitan la cantidad maxima
que puede introducirse a un contenedor para contemplar espacio para expansion

liguida con los aumentos de temperatura en el ambiente.

Compressed Gas Association, Inc. 1990. Handbook of Compressed Gases. Van

Nostrand Reinhold. New York.

D. Absorcién

La absorcidon de gases es una operacion en la cual una mezcla gaseosa se pone
en contacto con un liquido, a fin de disolver de manera selectiva uno 0 mas
componentes del gas y de obtener una solucion de éstos en el liquido. Estas
operaciones requieren la transferencia de masa de una sustancia en la corriente
gaseosa al liquido. Cuando ia transferencia de masa sucede en la direccion
opuesta, es decir, del liquido al gas, |la operacion se llama desorcion.
Generalmente, estas operaciones solo se utilizan para la recuperacion o
eliminacion del soluto. Una buena separacion de solutos entre si, exige técnicas
de destilacion fraccionada.

La rapidez con la cual se disolvera un componente gaseoso de una mezcla en un
liquido absorbente depende de la desviacion del equilibrio que existe; por lo tanto
es necesario considerar las caracteristicas en el equilibrio de los sistemas gés—

liquido.
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Si cierta cantidad de un gas simple y un liguide relativamente no volétil se llevan al
equilibrio, la concentracion resultante del gas disuelto en el liquido recibe el
nombre de solubilidad del gas a la temperatura y presion predominantes. A una
temperatura dada. la solubilidad aumentara con la presion.

La solubilidad de cualguier gas depende de la temperatura, y depende en la forma
descrita por la ley de van't Hoff para el equilibrio movil: “si se aumenta la
temperatura de un sistema en equilibrio, ocurrira un cambio durante el cual se
absorbera calor’. Generalmente, pero no siempre, la disclucion de un gas tiene
como resultado la evolucién de calor: por ello, en la mayoria de |0os casos, la
solubilidad de un gas decrece al aumentar la temperatura. Siempre y cuando su
presién de vapor sea menor que la del gas o la del soluto vaporizado, la
solubilidad del gas sera cero en el punto de ebullicion del disolvente.

£n el caso de multicomponentes, si una mezcla de gases se pone en contacto con
un liguido, la solubilidad en el equiiibrio de cada gas sera, en ciertas condiciones,
independiente de la de los demas, siempre y cuando el equilibrio se describa en
funcion de las presiones parciales en la mezcla gaseosa. Si todos 108
componentes del gas, excepto uno, son basicamente insolubles. sus
concentraciones en el liquido seran tan pequefias que no podran modificar la
solubilidad del componente relativamente soluble; entonces se puede aplicar la
generalizacion.  Si varios componentes de la mezcla son apreciablemente
solubles, la generalizacion serd aplicable unicamente si los gases que se van a
disolver son indiferentes ante la naturaleza del liquido; esto sucedera en el caso

de las soluciones ideales.
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Hay cuatro caracteristicas significativas de las soluciones ideales; todas se

relacionan entre si:

s Las fuerzas intermoleculares promedio de atraccion y repulsion en la solucion
no cambian al mezclar los componentes.

« El volumen de la solucion varia linealmente con la composicion.

e NO hay absorcion ni evolucion de calor al mezclar los componentes.  Sin
embargo, en el caso de gases que se disuelven en liquidos, este criterio no
incluye el calor de condensacion del gas al estado liguido.

e La presion total de vapor de la solucién varia linealmente con fa composicion
expresada en fraccion mol.

Practicamente muchas soluciones se encuentran tan cerca de ser ideales que

para fines de ingenieria se pueden considerar como tales. En particular, los

miembros adyacentes o casi adyacentes de una serie homodloga de compuestos
organicos pertenecen a esta categoria.

Cuando la mezcla gaseosa en egquilibrio con una solucion liquida tdeal, sigue

también la ley de los gases ideales, |a presion parcial p de un soluto gaseoso A es

igual al producto de su presion de vapor p a la misma temperatura por su fraccion

mol en la solucion x. Esta es la ley de Raouit

p =pr  (Ecuacion i 1)
E! asterisco se utiliza para indicar el equilibrio.
Eleccion de! disolvente para la absorcion.

Si el propodsito principal de la operacion de absorcion es producir una solucion

especifica, el disolvente es especificado por la naturaleza del producto. Si el
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propésito principal es eliminar aigun componente del gas, casi siempre existe ia

posibilidad de eleccidon. Por supuesto, el agua es el disolvente mas barato y mas

compieto, pero debe darse considerable importancia a las siguientes propiedades:

Solubilidad del gas: La solubilidad del gas debe ser elevada, a fin de aumentar
la rapidez de la absorcion y disminuir ia cantidad requerida de disolvente. En
general, los disolventes de naturaleza quimica similar a la del soluto que se va
a absorber proporcionan una buena solubilidad. Con frecuencia, la reaccién
guimica del disolvente con el soluto produce una solubilidad elevada del gas;
empero, si se quiere recuperar el disolvente para volverlo a utilizar, la reaccién
debe ser reversible.

Volatilidad: El disolvente debe tener una presion baja de vapor, puesto que el
gas saliente en una operacion de absorcion generalmente esta saturado con el
disolvente y en consecuencia, puede perderse una gran cantidad. Si es
necesario puede utilizarse un liquido menos volatii para recuperar la parte
evaporada del primer disolvente.

Corrosion: Los materiales de construccion gue se necasitan para €l equipo no
deben ser raros ni costosos.

Costo: El disolvente debe ser barato, de forma que las pérdidas no sean
costosas, y debe obtenerse faciimente.

Viscosidad: Se prefiere la viscosidad baja debido a la rapidez de la absorcion,
mejores caracteristicas en ia inundacién de las torres de absorcidn, bajas
caidas de presion en el bombeo y buenas caracteristicas de transferencia de

caior.
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e Miscelaneos: Si es posible, el disolvenie no debe ser toxico, ni inflamable,

debe ser estable gquimicamente y tener un punto bajo de congelamiento.

Treybal, Robert E. 1996. Mass-Transfer Operations. McGraw-Hiil. 3* edicion.

Estados Unidos de América.

E. Lavadores de Gases de Cama Empacada.

Los lavadores de gases de camas empacadas se utilizan generalmente para la
remocion de trazas de contaminantes gasegsos en un gas, mas que para la
remocion de particuias. E!liquido de lavado se alimenta en la parte superior de la
torre. Un plato de distribucion con un arreglo de boquillas para sobreflujo provee
la distribucion del liquido desde la parte superior de la torre. Ei liquido fluye hacia
debajo de la cama, mojando el empaque y asi provee una superficie interfacial
para la transferencia de masa del contaminante quimico con el gas, el cual fluye
desde |a parte inferior de la torre en contracorriente con el liquido

Este tipo de torre se utiliza extensivamente en la industria quimica para la
absorcion de gases, u Oiros procesos gue requieran transferencia de masa o
reaccion entre un liquido y una corriente gaseosa. En la limpieza de gases,
muchas variaciones a este disefio sencillo se han desarrollado por fabricantes de
equipos para solucionar problemas especificos. Los principios, de cualquier
forma, son Ilos mismos que en los procesos de absorcion de gases.

Una decision basica que debg tomarse al disefiar una torre de absorcion de gases
es la seleccion del soivente para el constituyente gaseoso en particular que se

piensa remover de la fase gaseosa. En los lavadores para absorcion de gases,
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las impurezas a limpiar estan generalmente bastante diluidas, el contaminante se
encuentra en el orden del 1% en vclumen ¢ menos, ésto se debe a que la
corriente de gases proviene de alguna unidad de recuperacién y el contaminante
guimico es alguna fraccion gue escap¢ de la recuperacion, y dicta la eficiencia de
recuperacién del proceso. En estas circunstancias, la concentracion de
contaminante generalmente es tan pequena gue justifica un proceso adicional de
recuperacion, para no simplemente enviar la corriente de gas a la atmosfera.

El balance de masa y las ecuacicnes de transferencia de masa para |os lavadores

para gases de cama empacada pueden combinarse en la forma:

Z (Ecuacion 11.2)

Donde Z es la profundidad del empaque requerido para reducir [a concentracion
de gas de C, a Cy; Gs es el flujo totat de gas por unidad de seccidn transversal de
la torre; K, es el coeficiente global de transferencia de masa del gas; y "« " es la
superficie interfacial por ;/Glumen cubico de empague; C es la concentracion de
equilibrio del soluto en la fase gasecsa. |
‘La ecuacioén (2.1) usualmente se abrevia:
Z=H:x N;  (Ecuacion I1.3)

donde H, es el alto de la unidad de transferencia, tiene dimensiones de longitud, es

—

I . r . - . .
igual a —~% . N es el numerc de unidades de transferencia, es adimensional y es
K

»4

igual a T d(
FEE e
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La altura de una unidad de transferencia de masa es una caracteristica del
sistema en particular (empaque, gas, fiujo del gas, composicién) y generalmente
se toma como una constante sobre rangos adecuados a la operacién. En (-1-) se
publican valores para sistemas particulares para muchos de los procesos mas
comunes.

El ndmero de unidades de transferencia deben calcularse para la coleccion
requerida, esto es de Cq a Cy, y fa curva de solubiiidad en el equilibrio para el
contaminante gaseoso debe conocerse para este rango de concentraciones.
Generalmente se utiliza un método grafico para evaluar la integral de la ecuacion
(21). N.. En la practica industrial para propositos de disefio de lavadores para

gases, se utiliza una ecuacion de aproximacion:

N —In[;' ‘ (Ecuacion 11.4)

\~

e .
La ecuacion (2.3} es la integral exacta de (‘( ., donde C =0, esto es, se hace

coincidir la linea de equilibrio con el eje x de la curva de soiubilidad en el equiiibrio.
El error que resulta de esta aproximacién se hace notar con soluciones bastante
diluidas o donde los contaminantes gaseosos son bastante solubles como es el
caso, por gjemplo, en la absorcion de amoniaco (NH3) para eliminarlo del aire con
una solucidn de acido sulfurico (H2S04), © para remocién de particulas.

Otra caracteristica del disefio para los lavadores de cama empacada es el tipo de
empaque que se utiliza. Algunos fabricantes de sistemas de camas empacadas
han desarrollado su propio empaque y los han patentado, para los cuales tienen
informacion especifica del comportamiento para H; y caidas de presién. Los
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empaques varian de formas, anilios, sillas, alambre de gasa, y oftros disefnos
especiales que mejoran el rendimiento.

Para un flujo dado de gas, no es posible operacionalmente incrementar el flujo de
liquido mas alld de un vaior determinado o puede ocurrir una inundacién en ia
torre. En el caso alterno para un flujo continuo de liquido también se debe tomar
en cuenta el inundamiento. El inundamiento de la torre ocurre cuando el flujo del
liquido fuera de la torre es menor al flujo adentro, y el liquido se acumula en ei
medio y en la parte superior del empaque; al mismo tiempo, la caida de’ presion
incrementa rapidamente y la unidad cesa de operar. La curva experimental, es
Util para obtener un valor aproximado de los flujos de inundacion de liquido y gas.
Los fabricantes de las torres empacadas proveeran normalmente unas curvas mas
precisas para su propio empaque. Las torres se operan normalmente a 60% o
menos que el punto de inundacién. (-7-)

F. Adsorcion

Las operaciones de adsorcion explotan la capacidad especial de ciertos solidos
para hacer que sustancias especificas de una solucidon se concentren en la
superficie de la misma. De esta forma, pueden separarse unos de otros los
componentes de soluciones gaseosas o liquidas. Unos cuantos ejemplos
indicaran la naturaleza general posible de las separaciones y al mismo tiempo la
gran variedad de aplicaciones practicas. En el campo de las separaciones
gaseosas, la adsorcion se utiliza para deshumidificar aire y otros gases, para
eliminar olores e impurezas desagradables de gases industriales como dioxido de
carbono, para recuperar vapores valiosos de disoivente a partir de mezclas

diluidas con aire y otros gases y para fraccionar mezclas de gases de
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hidrocarburos que contienen sustancias como metano, etileno, etano, propileno y
propano. Las separaciones tipicas de liquidos incluyen la eliminacion de humedad
disuelta en gasolina, decoloracion de productos de petréleo y soluciones acuosas
de azucar, eliminacién de sabor y olor desagradables del agua y el
fraccionamiento de mezclas de hidrocarburos aromaticos y parafinicos. La escala
de operacion va desde el uso de unos cuantos gramos de adsorbente en el
laboratorio hasta las plantas industriales, cuyo inventario de adsorbente excede
los 135000 Kg.

Todas estas operaciones son similares en que la mezcla por separar se pone en
contacto con otra fase insoluble, el solido adsorbente, y en que la distinta
distribucién de los componentes originales entre la fase adsorbida en la superficie
solida y el fluido permite que se lleve a cabo una separacion. Todas las técnicas
que previamente se consideraron valiosas para el contacto entre fluidos
insolubles, tambien son Utiles en la adsorcion  Por tanto. se tienen Separaciones
por lotes en una sola etapa. separaciones continuas en varias etapas y
separaciones analogas a la absorcion y desorcion a contracorriente en el campo
dei contacto gas—liqu‘ido y ala rectificacion y extracciéon mediante reflujo. Ademas,
la rigidez e inmovilidad de un lecho de particulas adsorbentes sélidas hace posible
la dtil aplicacion de los métodos semicontinucs, que de ninguna manera son
aplicables cuando se ponen en contacto dos fluidos.

Tipos De Adsorcion

Se debe distinguir para principiar entre dos tipos de fenémenos de adsorcién:

fisicos y quimicos.
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La adsorcion fisica, o adsorcion de van der Waals, fendmeno facilmente
reversible, es el resultado de las fuerzas intermoleculares de atraccion entre las
moléculas del sélido y la sustancia adsorbida. Por ejemplo, cuando las fuerzas
atractivas intermoleculares entre un sélido y un gas son mayores que las
existentes entre moléculas del gas mismo, el gas se condensara sobre la
superficie del solido, aunque su presién sea menor que la presion de vapor que
corresponde a la temperatura predominante. Cuando ocurra esta condensacion,
se desprendera cierta cantidad de calor que generalmente sera algo mayor que el
calor latente de evaporacion y parecida al calor de sublimacion del gas. La
sustancia adsorbida no penetra dentro de la red cristalina ni se disuelve en ella,
siN0 que permanece totalmente sobre la superficie. Sin embargo, si el sélido es
muy poroso y contiene muchos pequefios capilares, la sustancia adsorbida
penetrara en estos intersticios si es que la sustancia humedece al sdlido. La
presion de vapor en el equilibrio de una superficie liquida, concava y de radio de
curvatura muy pequeno, es menor que la presion de una gran superficie plana; la
extension de la adsorcion aumenta por consecuencia. En cualquier caso, la
presion parcial de la sustancia adsorbida es igual, en el equilibrio, a la presion de
la fase gaseosa en contacto; disminuyendo la presion de la fase gaseosa o
aumentanao la temperatura, el gas adsorbido se elimina facilmente o se desorbe
en forma invariable. Las operaciones industriales de adsorcion, del tipo que se va
a considerar, dependen de su reversibilidad para recuperar el adsorbente (que se
vuelve a utilizar), para la recuperacion de la sustancia adsorbida o para el
fraccionamiento de mezclas. La adsorcion reversible no se concreta a los gases,

tambiéen se observa en el caso de liquidos.
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Quemisorcidn, o adsorcidon activada, es el resultado de la interaccion quimica
entre el solido y la sustancia adsorbida. La fuerza de la union quimica puede
variar considerablemente y puede suceder que no se formen compuestos
quimicos en el sentido usual; empero, la fuerza de adhesion es generalmente
mucho mayor que la observada en la adsorcion fisica. El calor liberado durante la
quemisorcion es comunmente grande, es parecido al calor de una reaccion
quimica. El proceso frecuentemente es irreversibie, en la desorcion, de ordinario
se descubre que la sustancia original ha sufrido un cambio quimico. La misma
sustancia, que en condiciones de baja temperatura, sufrird esencialmente solo la
adsorcion fisica sobre un solido, algunas veces exhibe quemisorcion a
temperaturas mas elevadas; ademas, los dos fendmenos pueden ocurrir al mismo
tiempo.

Treybal, Robert E. 1996. Mass-Transfer Operations. McGraw-Hill 3% edicion.

Estados Unidos de América.

G. Procesos De Compresion

Los procesos de compresion se refieren a incrementar ta presion en un sistema
dado. Los compresores son aparatos disefiados con este objeto, y resuitan vitales
para el trénsporte de gases, para llevar a los gases a la presion apropiada para
una reaccion o proceso.

Compresores

A continuacién no se tratara el disefio de estos equipos, sino la especificacion de
los requerimientos energéticos para compresiones de gases en estado estable

desde una presion dada a otra mayor.

26



Los compresores de gases pueden ser equipos con aspas rotatorias (como una
turbina que funciona en reversa) o cilindros con pistones reciprocantes. El equipo
rotatorio se emplea para manejar grandes volumenes de flujp cuando las
presiones de descarga no son muy aitas (del rango 2.55 kPa a 82.4 kPa); para
presiones mayores se requieren los compresores reciprocantes.

Las ecuaciones de energia son independientes del tipo de equipo; sin embargo
resultan iguales que para turbinas o expansores, puesto que los cambios en
energia cinética y potencial también se consideran despreciables. Las siguientes
ecuaciones se aplican a las compresiones adiabaticas, cuyo proceso se
representa en la figura I1.3.

W =-mAH (Ecuacién I1.5)

W (isentropico) = —(AH ), (Ecuacion 11.6)
2

Ifi'/'U ——>{ Compresor |

.

Figura ll.3 Proceso de compresion en estado estable.
En un proceso de compresion, el trabajo isentropico, dado por la ecuacion 11.5, es
el trabajo minimo de eje requerido para la compresion de un gas desde un estado
inicial dado hacia cierta presion de descarga. Por tanto, la eficiencia del

compresor se define como
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W, (isentropico) _ (AH,)
W

¢

IL oz ]]S = (ECU&CI()N 27)

donde n es eficiencia, We el trabajo realizado por el eje del compresor, AH el
cambio de entalpia del sistema y el subindice s se refiere a un proceso de entropia
constante.

Las eficiencias de los compresores generalmente se encuentran en un intervalo
del 70 al 80%. El proceso de compresion se muestra en un diagrama HS en la
figura 1.4, La trayectoria vertical que va del punto 1 al 2 representa el proceso de
compresion isentropica de Py a P, El proceso real de compresion sigue una
trayectoria que parte del punto 1 y sube, hacia la derecha, en la direccion de

aumento de entropia, para terminar en el punto 2 sobre la isobara de P-.

Figura 1.4 Proceso de compresion adiabatica.

Smith, JM. & H.C. Van Ness. 1994  Introduccidn A La Termodinamica En

ingenieria Quimica. McGraw-Hill. 42 edicion, México.
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H. Refrigeracion Y Licuefaccion

Aunque la refrigeracidn es mejor conocida por su uso en aire acondicionado en
edificios y por el tratamiento, transporte y preservacion de alimentos y bebidas,
tambien se emplea a gran escala en la industria, por gjemplo, en la manufactura
del hielo y en la deshidratacion de gases. La hcuefaccion de gases es un proceso
afin, que tiene importantes aplicaciones comerciales.

A continuacidn se presenta el analisis termodinamico dei proceso de refrigeracion
y de licuefaccion. Sin embargo, no se trata el disefio dé equipo.

El téermino refrigeracion implica mantener la temperatura del sistema por debajo de
la de los alrededores, para lo cual se requiere una continua absorcion de calor a
un nivel de baja temperatura, usualmente acompafada por la evaporacion de un
liquido en un proceso de flujo en situacidn estabie. El vapor formado vuelve a su
estado liquido original por cualguiera de los metodos siguientes: el mas comun
consiste en una simple compresion seguida de condensacion; o bien, puede
absorberse en un liguido de baja volatilidad, de donde se evapora
subsecuentemente a una presion mayor.

El refrigerador de Carnot

En un proceso de refrigeracion continuo, el calor absorbido a baja temperatura
debe ser rechazado continuamente a los alrededores a mayor temperatura.
Basicamente, un ciclo de refrigeracion es el ciclo inverso de una maquina termica.
El calor se transfiere desde un nivel de baja temperatura hasta otro a una
temperatura superior; de acuerdo a ia segunda ley de la termodinamica, ésto no
es posible, a menos que se emplee energia externa. El refrigerador ideal, como la

maquina térmica ideal, opera segun el ciclo de Carnot, consistente en dos
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procesos isotérmicos, en los que calor Q! se absorbe a la temperatura inferior T
y el calor Q.| se rechaza a una temperatura superior Tg, y dos procesos

adiabdticos. El ciclo requiere la adicion de trabajo neto | al sistema. Como la

energia interna para el fluido de trabajo es cero para el ciclo, la primera ley de la

termodinamica se escribe
W= 0.]-0,] (Ecuacién 11.8)
Es comun medir el comportamiento de un refrigerador mediante el coeficiente de

rendimiento o, definido como

calor absorbido a baja temperatura _ Oy

o = =-- % . (Ecuacion ll.9)

trabajo neto =1

Esta ecuacion se aplica unicamente al refrigerador que opera con un ciclo de
Carnot y da el valor maximo posible de o para cualquier refrigerador gque opere
entre los valores dados de T¢ y Te. Con ésto se muestra claramente que el efecto
de refrigeracion por unidad de trabajo, disminuye cuando la temperatura del
refrigerador Tr es menor y cuando aumenta la temperatura a la que se rechaza el
calor Tc.

Ciclo de compresion de vapor

Un medio para absorber calor a temperatura constante esta dado por la
evaporacion de un liquido a presion constante; de igual manera, la condensacion
de! vapor, después de la compresion hasta una presion superior, sirve para
rechazar calor a una temperatura constante. El liquido que se obtiene del
condensador vuelve a su estado original mediante un proceso de expansion, el
que puede realizarse en una turbina y del cual se obtiene trabajo. Cuando la
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compresion y la expansion son isentropicas, la secuencia de los procesos
constituye el ciclo de la figura 1.5, gque equivale al ciclo de Carnot, a excepcion de
que el vapor sobrecalentado que sale del compresor (punto 3 en la figura Il.5)
debe enfriarse hasta la temperatura de saturacion antes de que empiece la

condensacion.

T Expansor Compresor

\ 2|
1 Z
Lol oo |2

S

Figurall.5 Ciclo de refrigeracion por compresién de vapor
El calor absorbido en el evaporador (| Qr '} con base en !a unidad de masa del
fluido, esta dado por

(), =AH = H.-H  (Ecuacion .10}

este balance de energia no estima los pequenos cambios en las energias cinética

y potencial. En forma semejante, el calor rechazado en el condensador es
O.=H,-H, (Ecuacionlil.11)
por la ecuacion 11.9, el coeficiente de rendimiento resulta

)F},, H3.—Hl.

W (H,-H)-(H.-H)

o

!

@ (Ecuacton [1.12).
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Para disefar el evapcrador, el compresor, el condensador y el equipo auxiliar, se
requiere conocer el flujo masico del refrigerante m, el cual se determina por el

calor absorbido en el evaporador mediante la ecuacion:
it (Ecuacion 11.13).

L.a eleccidn del refrigerante

La eficiencia de la maguina de Carnot es independiente del fluido de trabajo; de
igual forma, el coeficiente de rendimiento del refrigerador de Carnot es
independiente del refrigerante. Sin embarge, las irreversibilidades inherentes al
ciclo de compresidon de vapor hacen que el coeficiente de rendimiento de
refrigeradores reales dependa en cierto grado del refrigerante. Por otra parte, las
caracteristicas como toxicidad, flamabiiidad, costo, propiedades corrosivas vy
presion de vapor respecto a la temperatura, resultan de la mayor importancia en la
seleccion del refrigerante.  Para que el aire no penetre en el sistema de
refrigeracion, la presion de vapor del refrigerante a la temperatura del evaporador
debe ser mayor que la presion atmosférica; por otra parte, ia presion vapor a la
temperatura del condensador no debe ser demasiado alta, puesto que un equipo
de aita presidn ocasiona un alto costo inicial y gastos de operacion elevados.
Estos dos requisitos limitan la seleccion del refrigerante a relativamente pocos
fluidos. La seleccidbn final depende, pues, de las otras caracteristicas
mencionadas.

L Proceso De Licuefaccion.

La licuefaccion de gases &s un proceso comun para diferentes fines; por ejemplo,
el propano liquido en cilindros se usa como combustible doméstico, el oxigeno
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ligquido es propulsor de cohetes, el gas natural es licuado para transporte oceanico
y el nitrogeno liquido se emplea en la refrigeracién a baja temperatura. Ademas,
las mezclas de gases (por ejemplo el aire) se licuan para separarlas en sus
componentes por fraccionamiento.

La licuefaccion resulta cuando un gas se enfria hasta una temperatura en la regién
difasica, lo gue puede realizarse de diversas formas:

1. Por intercambio de calor a presion constante.

2. Par expansion en una turbina, obteniéndose trabajo.

3. Por un proceso de estrangulamiento.

El primer método requiere un sumidero de calor a una temperatura inferior a la de
enfriamiento del gas, y es mas comun emplearlo para un enfriamiento previo a la
licuefaccion del gas por alguno de los otros dos métodos. Se necesita un sistema
de refrigeracion externo si la temperatura del gas es inferior a la de los

alrededores.

)

Figura Il.6 Diagrama Temperatura/Entropia para procesos de enfriamiento
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Los tres métodos se muestran en la figura 1.6, La trayectoria a presion constante
(1) se aproxima mas a la region difasica (y a la licuefaccién), para una caida de
temperaturas dada. En el proceso de estrangulamiento (3) no hay licuefaccién, a
menos que en el estado inicial la presion sea lo bastante alta y la temperatura lo
bastante baja como para que la trayectoria a entalpia constante entre en la region
difasica, lo cual no ocurre cuando el estado inicial es A. Pero si el estado inicial es
A’ ala misma temperatura perc a mayor presion, |la trayectona para la expansion
isentalpica (3') lleva a la formacion de liquido. El cambio de estado de A a A’ se
realiza mas faciimente por compresion del gas hasta un estado final B, seguido de
un enfriamiento a presion constante hasta A'. La licuefaccion por expansion
iIsentrépica a lo largo de la trayectoria (2) se logra para presiones menores {para
una temperatura dada) a las del estrangulamiento. Por ejemplo, si a partir del
estado inicial A se continda el proceso (2), se llega finalmente a la licuefaccion.

El proceso de estranguiamiento (3) es el mas frecuentemente empleado en las
plantas pequenas de licuefaccion comercial. En la mayor parte de los gases en
condiciones normales de temperatura y presion, ta temperatura del gas disminuye
durante la expansidn, las excepciones son el hidrogeno y el helio, que aumentan
su temperatura al ser estrangulados, a menos que su temperatura inicial esté por
debajo de 100K para el hidrogeno y de 20K para el helio. La iicuefaccion de esos
gases por estrangulamiento necesita reducir inicialmente la temperatura hasta
valores mas bajos por los metodos 1 0 2.

El sistema de licuefaccion mas simple, conocido como procesC de Linde, se
muestra en la figura Il.7. Después de la compresion, el gas se enfria hasta la

temperatura ambiente, o un poco mas, primero mediante enfriamiento y después
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por refrigeracion. Cuanto mas baja sea la temperatura del gas que entra a la
valvula de estrangulamiento, mayor es la fraccion del gas que se licua. Por
ejlemplo, si se evapora un refrigerante en el preenfriador a —40°C, se obtiene una
temperatura inferior en la valvula que la lograda cuando el medio de enfriamiento
es aguaa 21.1°C.

En condiciones de estado estables, un balance de energia para el separador,

vélvula y enfriador da A(mH ), =0, o

Hsz + Hg(1-z) = H3  (Ecuacidn 11.14)

donde las entalpias se refieren a la unidad de masa del fluido en los puntos
marcados en la figura Il.7. El conocimiento de las entalpias permite resolver ia
ecuacion .14 para z, la fraccion de gas que se ha licuado.
El diagrama de flujo para el proceso de Claude, mostrado en la figura 11.8, es igual
que en el proceso de Linde, excepto que la valvula de estrangulamiento se
sustituye por una maquina de expansion o una turbina. El balance de energia en
este caso es

Hez + Hg(1-z) + We = Ha  (Ecuacion 11.15)
donde W, es el.trabajo de la maquina de expansion por unidad de masa del fluido
cjue entra al enfriador en el punto 3. Si la magquina opera adiabaticamente, el
trabajo se calcula con We = - AH, que para este caso se escribe

We = - (Hs — Ha)  (Ecuacion 11.16)
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FiguraNo 2.7 Proceso de Licuefaccion de Linde.
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Figura No 8 Proceso de Licuefaccion de Claude.
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Las ecuaciones 10 a 11 suponen gue no penetra calor al aparato desde los
alrededores. Esto nunca es totalmente cierto, y el fiujo de calor puede ser
significativamente crerto cuando las temperaturas son muy bajas, incluso con

equipos muy bien aislados.

Smith, JM. & HC. Van Ness. 1994. Introduccidon A La Termodinamica En

Ingenieria Quimica. McGraw-Hill. 42 edicion, México.

J. Principios Generales de Destilacion

Los procesos de separacion alcanzan sus objetivos mediante |a creacion de dos o
mas zonas que coexisten y que tienen diferencias de temperatura, presion,
composicion y fase. Cada especie molecular de la mezcla que se vaya a separar
reaccionara de modo Unico ante ios diversos ambientes presentes en esas zonas.
En consecuencia, conforme el sistema se desplaza hacia el equilibrio, cada
especie establecera una concentracion diferente en cada zona y ésto da como
resultado una separacion entre las especies.

El proceso de separacion denominado destilacion utiliza fases de vapor y tiquido,
esenciaimente a la misma temperatura y la misma presion, para las zonas
coexistentes. Se utilizan varios tipos de dispositivos, como, por ejemplo, los
empaques vaciados u ordenados y las bandejas o platos, para que las dos fases
entren en contacto intimo. Los platos se colocan uno sobre otro y se encierran en
una cubierta cilindrica para formar una columna. Los empaques también estan

contenidos dentro de una cubierta cilindrica, entre los platos de apoyo y soporte.
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El material de aiimentacion que se debe separar en fracciones se introduce a uno
0 mas puntos a lo largo de la coraza de la columna. Debido a la diferencia de
gravedad entre la fase de vapor y la liquida, el liquido corre hacia abajo de la
columna, cayendo en cascada de plato a plato, mientras que el vapor asciende por
ia columna, para entrar en contacto con ef liquido en cada uno de los platos.

El liquido que llega al fondo de la columna se vaporiza parcialimente en un
rehervidor calentado para proporcionar vapor rehervido que asciende por la
columna. El resto del liquido se retira como producto del fondo. El vapor que
llega a la parte superior de la columna se enfria y condensa como liquido en el
condensador superior. Parte de este liquido regresa a la columna como reflujo,
para proporcionar un derrame liquido. El resto de |a corriente superior se retira
comao producto destilado o superior,

Este patron de flujo en el domo de la columna de destilacién proporciona un
contacto, a contracorriente de las corrientes de vapor y liquido, en todos ios platos
de la columna. Las fases de vapor y liquido en un plato dado se acercan a los
equilibrios de temperatura, presion y composicion, hasta un punto gque depende de
la eficiencia del plato de contacto.

Los ;:omponentes mas ligeros (de punto de ebullicion mas bajo) tienden a
concentrarse en la fase de vapor, mientras que los mas pesados (de punto de
ebullicion mas alto) tienden a la fase liquida. El resultado es una fase de vapor
que se hace mas rica en componentes ligeros al ir ascendiendo por la columna, y
una fase liquida gue se va haciendo cada vez mas rica en los componentes
pesados conforme desciende en cascada. La separacion general que se logra

entre el producto superior y el del fondo, depende primordialmente de las
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volatilidades relativas de los componentes, el nimero de platos de contacto y de |a
realizacion de reflujo de la fase liquida a la de vapor.

Si la alimentacion se introduce en un punto situado a lo largo de la coraza de la
columna, fa columna se dividird en una seccion superior, que se denomina con
frecuencia seccion de rectificacion, y otra inferior, que suele recibir el nombre de
seccidbn de agotamientc. Estos términos se vuelven bastante indefinidos en
columnas con alimentaciones muitiples y en columnas en las cuales se retira una
corriente lateral de producto en algun punto a io largo de la columna, ademas de
las dos corrientes de productos de los extremos.

Concepto de la etapa de equilibrio. Los procesos de transferencia de masa y
energia en una columna real de destilacion son demasiado complicados para
poder modelarlos con facilidad en forma directa. Esta dificultad se supera
mediante el modelo de etapa de equilibrio. Por definicidn, la corriente de vapor y
la de liquido que salen de una etapa en equilibric estan en equilibrio completo
entre si y se pueden utilizar relaciones termodinamicas para relacionar las
concentraciones de las dos corrientes en equilibrio.  Se disefia una columna
hipotética que se componen de etapas de equilibrio (en lugar de verdaderos platos
de contacto), para realizar la separacion especificada para la columna real. A
continuacion, el numero de etapas hipotéticas de equilibrio se debe convertir en un
numero dado de platos reales, por medio de eficiencias de plato que describen el
punto hasta el cual el rendimiento de una bandeja real de contacto corresponde al
rendimiento de una etapa en equilibrio.

El emplec del concepto de etapa de equilibrio separa el disefio de una columna de

destilacién en tres partes principales: 1) los datos y los métodos termodinamicos
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que se requieren para predecir las composiciones del equilibrio de fases se tienen
que determinar cuidadosamente, 2) se debe calcular el nimero de etapas de
equilibrio gue se requieren para lograr una separacion especifica o la separacion
que se obtendra con un numero dado de etapas de equilibrio, 3) el nimero de
etapas de equilibrio se debe convertir en un numero equivalente de platos reales
de contacto, o determinar la altura de empaquetamiento y el diametro de la

columna.

Perry, Robert H. & D.W. Green. 1997. Chemical Engineer's Handbook. McGraw-

Hill. 72 edicion, New York.
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.  JUSTIFICACION

La recuperacion de CO; de la fermentacion, purificacion, compresion y
licuefaccion para su reutilizacion en la planta es un servicio tan esencial como el
vapor, el agua o la refrigeracion. El CO. que se obtiene de la fermentacion se
requiere para la carbonatacion de la cerveza en proceso, contrapresion para
tanques de gobierno o almacenamiento de cerveza, trasiegos de producto y la
contrapresion en las llenadoras.

En las cervecerias, como en todo proceso de fabricacion, es de gran
importancia economica el aprovechamiento de los subproductos, razon por la cual
es importante evitar cualquier tipo de pérdida.  ElI CO; es un subproducto de la
fermentacion que se puede reutilizar en varias etapas del proceso de fabricacion
de cerveza, de hecho muchas veces tas cervecerias utilizan méas de lo que pueden
recuperar y suelen comprar CO; adicionai para cubrir deficiencias. Es por ello que
es casi imposible encontrar una fabrica de cerveza que no cuente con un sistema
de recuperacion de CO,.

La recuperacion de CO, debe considerar dos puntos importantes: uno es la
pureza necesaria para poder ser reingresado al sistema y forme parte del
producto, y el otro es la capacidad de aprovechar o recuperar CO, con el menor
desperdicio posible.

Basado en lo anterior se ha considerado evaluar el funcionamiento actual
del sistema de recuperacion de CO; en una fabrica de cerveza, y que sirva esta

evaluacion como fundamento para mejorar dicho sistema.



IV. OBJETIVOS

A. Objetivos Generales

Diseftar un sistema de recuperacion del Didxido de Carbono (CO»),
producto de la fermentacion alcohdlica en el proceso de elaboracion de cerveza,
que mejore la calidad y cantidad de recuperacion del sistema actual en una fabrica

de cerveza.

B. Objetivos Especificos

1. ldentificar los principales puntos de mejora para ¢l sistema de recuperacion.

2. Disefar un sistema que aproveche mayor cantidad de CO, que interviene en
el proceso para poder ser purificado, logrando purgas bajas y aceptables de
CO,.

3. Disenar un sistema que mejore la calidad de recuperacién de CO: en fase
liquida, logrando una pureza no menor de 99.99%.

4. Reducir &l impacto ambiental con emisiones de CO-.



V. PROBLEMA A RESOLVER

El problema a resolver consiste en identificar l0s problemas ¢ deficiencias
que presenta una linea de recuperacion de dioxido de carbono, producto de
fermentacion cervecera, la cual se desea que aumente su cantidad y calidad de
recuperacion.

En detalle, el problema consiste en localizar y nombrar puntos de mejora,
determinar las condiciones de operacion, proponer mejores sistemas de control y
el uso de tecnologia mas moderna. Debe presentarse un disefio para el sistema

de recoleccion. mas eficiente tanto cuantitativamernte como cualitativamente.



vl. METODOLOGIA

Para evaluar los puntos de mejora en la linea de recuperacién, se
procedera evaluando el funcionamientc de cada etapa de la recoleccion,
conformada cada etapa de |a siguiente manera:

e Fermentacion, se elaborara un balance de materia con el objeto de conocer la
cantidad de dioxido de carbono que se produce.

» Definicion del actual sistema de recuperacién, incluyendo los recorridos de
purga.

* Remocion de substancias solubles en agua: esta etapa incluye la trampa de
espuma, los compresores de baja presidn y el lavador de gas.

¢« Remocion de substancias insolubles en agua: esta etapa incluye Ios
desodorizadores, los compresores de alta presion y su sistema de
enfriamiento.

« Remocion de humedad: esta etapa corresponde al preenfriador de agua vy los
secadores.

+ Llicuado: en esta etapa se remueve gases no condensables y se obtiene el
producto licuado.

Para cada etapa se evaluara la calidad del dioxido de carbono en el ingreso y Ia

salida y las condiciones de operacion.

Para verificar el aprovechamiento, se evaluaran las lineas de distribucion, retoernos

y purgas, a manera de evaluar los puntos donde puede disminuirse las purgas y



los puntos que pueden recircularse e ingresar nuevamente a la linea de

recuperacion.

Para evaluar la calidad del dioxido de carbono se utilizardn dos diferentes

métodos:

e Un aparato medidor de porcentaje de pureza de didxido de carbono, marca
Zahm & Nagel, consiste en un recipiente de 1 litro, lleno con una solucion de
sosa caustica diluida al 25% en peso, con un balon invertido y una escala de
aforacion, al cual se le puede inyectar una corriente de dioxido de carbono con
el fin de llenar de gas el balon graduado. Dependiendo de la pureza del
dioxido de carbono, el gas reacciona con |a solucion de sosa, de manera que
la ultima burbuja que no se solubiliza se encuentra formada por residucs de
otros gases no deseados y ocupa un volumen en la escala de aforacion del
baldon. El baion se encuentra aforado en una escala de 99.0% a 100.0% de
pureza.

¢ Cromatografia HPLC (Cromatografia Liquida de Alto Rendimiento) Se corre un
blanco de agua desmineralizada, luego las mediciones corresponderan a
muestras de agua desmineralizada a la que se le hace pasar una corriente del
gas en estudio. Se compara entonces, ia disminucion o aumento de 10s picos

caracteristicos de cada gas que forma parte de la corriente.
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VIl. RESULTADOS

A. Balance de Materia de Fermentacion
Basicamente [a fermentacidn es el proceso anaerdbico, mediante el cual la
levadura convierte {a glucosa en etanol y didxido de carbono:

Glucosa —» 2 FEtanol + 2C0O; + 75312 Joules/mol

CeH120s > 2CoHsOH + 2C0O»> + 75312 Joules/mol

Imol Cof,,0p ‘___%m_(_)_] CO?_ , 4eCO, _ 0.489 ¢ CO,
180gC . H,,00, TmolC.H,0O, 2molCO,

lgC H,0, x
En la seccion ILA de los antecedentes se menciona que no solo Ja glucosa
participa en la fermentacidon cervecera sino también todo el extracto o
carbohidratos fermentables presentes en el mosto. La formula de “Balling’
considera tados los 1actores ae 1a fer?;]entagic')n (-18-), segun la férmula de Balling
2.0665 g de extracto fermentado producen 1.0000 g de etanol. 0.9665 g de CO; y
0.1100 g de levadura.

Para mayor exactitud en el balance, se utilizara &l balance de Balling donde 1 g de
extracto fermentado produce 0.463 g de COx.

Produccién tedrica de CO; en glm3 (g/1000L):

Tabla No VII.1 Condiciones de Fermentaciéon

Extracto Original (°Plato) 14.05
Extracto Final Aparente (°Plato) 2.5
Extracto Final Real (°Plato) 469

Base 1 m* (1000 L)
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El factor 0.8119 utilizado en las tablas 7.2 y 7.4 para hallar el grado de
fermentacion real, es el promedio de la relacion entre el grado de fermentacion
real y el grado de fermentacion aparente para la fabrica de cerveza. Para obtener
el grado de fermentacion real sin hacer la conversion a partir del grado de
fermentacion aparente, es necesario destilar el alcohol de la muestra de cerveza
antes de medir su grado plato.

Produccion teéricamente recuperable de CO» en g/m® (g/1000L):

La recuperacion de dioxido de carbono inicia cuando la pureza de la corriente de
gas es por lo menos 99.8%, lo cual se logra después de las primeras 24 horas de
fermentacion. Mientras tanto los °Plato del extracto aparente disminuyen. La
recuperacion termina también antes de que termine la fermentacion, exactamente

cuando la pureza baja de 99.8%.

Tabla No VII.3 Condiciones de la Recuperacion

Extracto QOriginal (°Plato) 14.05

Extracto Aparente al inicio de |a 12.40

Recuperacion (°Plato)

Extracto Aparente al final de la 2.80

Recuperacion (°Plato)
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Parte del didxido de carbono que puede recuperarse, No se recupera pues parte

queda disuelto en la cerveza y parte queda en el domo del tanque de fermentacion.

Tabla No VII.5 Didxide de Carbonc Recuperable Real.

Concentracion de CO; en la cerveza dentro del tanque de 4.00

fermentacion (g CO./L)

CO; disuelto (g) | 4 g/L x 1000L. 4000
CO2 que ocupa el domo del tanque fermentador *. (g) 2927
'CO:z Recuperable Real | €Oz proaucso- CO2 gisueto — CO2 en el domo
en base a 1000L. (g 36021.40 — 4000 — 2927 | 2009440
S S |

*

Para hallar |la cantidad de CO-» que queda dentro del domo:
Presion en el domo: 60 kPa (8.7 psi)

Temperatura en el domo: 17 °C.

Para hallar la densidad del gas a estas condiciones se utiliza fa tabla No XI1.2, se
interpola con estas condiciones y se tiene que la densidad del CO; gaseoso a 680

kPay 17°C es 2.926854 kg/m”.



En el tanque fermentador se deja un espacio libre del 17%. para la base de calculo

de 1000L corresponde un volumen libre de 194 L

Entonces,

2.926854 kg COx/m” x 194 L x 1 m3/1000L x 1000 g/1 kg = 2926.85 g CO-

Didxido de Carbono No Recuperable

La cantidad de didxido de carbono gue no se recupera esta dado asi:

4329059 CO, — 29094.40 g CO.= 14196.1 g CO;
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B. Definicion del Actual Sistema

1. Fermentador

Para facilitar la descripcion del sistema de recuperacion de didxido de carbono, se
tratara toda la linea de forma unitaria, asi el primer punto a considerar sera un
tanque de fermentacion. El tanque de fermentacion utiliza siempre mosto limpio y
levadura limpia, el tiempo de fermentacion depende de |a estabilidad y propiedades
organolépticas propias de la receta de la cerveza. El fermentador trabaja en dos
etapas, la primera de ellas a una presion de 20 a 30 kPa, la segunda de ellas
aumenta hasta 60 kPa que se mantiene hasta el final de la fermentacion y su etapa
de reposo.

En el momento en que inicia la fermentacion, inicia también la produccion de dioxido
de carbono. Conforme se producen gases en el fermentador, se analiza la pureza
de los mismos, cuando al menos el 99.9% de la corriente de gases es soluble en
sosa, se abre el paso de los mismos hacia una trampa de espuma.

2 Trampa de espuma

La transferencia de la corriente de gas hacia la trampa de espuma se da Unicamente
por diferencia de presiones.

La trampa de espuma es un tangue cerrado en el cual se ingresa la corriente de
gases con por lo menos 99.8% de pureza. Esta corriente arrastra residuos de la
espuma gue se forma durante la fermentacion y al entrar en contacto con el agua de
la trampa de espuma, queda a flote en lamisma. La alimentacion en la trampa esta
ubicada en la parte superior, Ingresa una tuberia de la cual sale la corriente de
gases teniendo contacto con el agua. A un costado de la trampa, a una aitura
superior al nivel de agua dentro de la trampa de espuma, se encuentra el escape de
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gases libres de espuma. En esta salida, la presion de la corriente de gases decrece
a 16 - 20 kPa.

3. Comprésor de Baja Presion

La corriente de gases proveniente de la trampa de espuma ingresa a un compresor
de refuerzo, es un compresor de varias etapas de compresion acopladas a un
mismo eje, completamente libre de aceite en la parte de compresion, es movido por
un motor eléctrico acoplado por fajas y gobernado por una vaivula de succién que
depende de la presion de los fermentadores, este compresor es utilizado para
succionar el flujo de la corriente de dioxido de carbono y mantener una presion
dentro de un rango deseado en los fermentadores, asi como para elevar la presion
de los fermentadores hacia la linea de purificacion. En la succion del mismo la
presion debe ser por lo menos de 16 kPa, este compresor eleva la presion de la
corriente a 30 - 60 kPa.

4. Lavador de gases

A partir de la salida del compresor de refuerzo inicia la etapa de baja presién (30 - 60
kPa), en donde se eliminan impurezas solubles en agua. Esta etapa la conforma un
lavador de gases, construido de acero inoxidable, que trabaja con agua suavizada.
Dentro del iava.dor de gases hay un lecho de monturas de ceramica (intalox de 17)
con una distribucion al azar, su presion maxima de trabajo es de 100 kPa. Se utiliza
para lavar con agua suave las impurezas como alcoholes, cetonas, compuestos
sulfurados y aminas que pueda traer la corriente de gas proveniente de los
fermentadores, para ello se lava en contracorriente, es decir, el gas entra en la parte
inferior y el agua cae desde la parte superior. La alimentacion del agua tiene un
sistema de recirculacion impulsada por una bomba centrifuga, el iavador de gases

tiene dos controladores de nivel: uno en la parte superior que activa o desactiva una
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valvula solenoide que permite el ingreso de agua de reposicidn; el otro en la parte
inferior es la proteccidon de la bomba de recirculacion para que no trabaje sin agua.
Cuenta con valvulas de entrada y salida de la corriente de gas.

5. Desodorizador

La corriente de gas a la salida del lavador de gases, ingresa a un desodorizador.
Este consta de una torre fabricada de acero negro, dentro de ella se tienen granulos
de carbdn que se encuentra preparado y acomodado para absorber los
hidrocarburos y ofros subproductos de fermentacion que no fueron eliminados en la
etapa de lavado anterior, esta es la etapa de eliminacién de purezas insolubles en
agua. E| desodorizador tiene una entrada de vapor vivo que se utiliza para
regenerar el carbon agotado o saturado de impurezas, cuenta con valvulas de
entrada y salida de la corriente de gas, la tuberia de vapor tiene una valvula de bola
y una trampa de vapor para el condensado.

6. Filtro para residuos de carbdn

A la salida del desodorizador, la corriente de gas se encuentra con un filtro de
carbon, fabricado en acero inoxidable dentro del cual se localiza un elemento
filtrante de poliéster. Se utiliza para atrapar el carbén que pueda ser desplazado
por la corriente de gas de la torre desodorizadora. Cuenta con una valvula de bola

en la parte inferior, que se utiliza para poder sacar el carbén que provino de la torre

desodorizadora. La salida de este filtro esta conectada directamente con el
compresor.
7. Compresor de alta presion

El flujo de gas se ingresa a un compresor de piston con dos etapas. Este compresor

tiene las etapas en el mismo eje para cada etapa, es enfriado por agua. La etapa de
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compresion esta compuesta por un cilindro de aluminio (piston), anillos de carbon y
guias de tefion.

Opera con un motor eléctrico acoplado por fajas, todas las partes de compresion
estan libres de aceite, excepto el carter que es lubricado con aceite. Su
funcionamiento es automatico, arranca conuna presion de 30 a 60 kPa (presion a
la salida del compresor de refuerzo).

El compresor se utiliza para elevar la presion del dioxido de carbono gas en dos
etapas, una eleva la presion de succion de 30 kPa a 400 kPa y la segunda etapa de
400 kPa a 1700 kPa.

El compresor cuenta con valvulas de acero inoxidable, ta primera etapa tiene dos
valvulas de admision y dos de descarga, la segunda etapa tiene una valvula de
admision y una de descarga.

El compresor utiliza un interenfriador y un posenfriador. Debido a la compresién
realizada por el gas, éste aumenta de temperatura tanto en la primera y segunda
etapa, el proposito de los enfriadores es enfriar el gas entre las etapas de
compresion y al momento de salir del compresor, este calor es removido por
enfriadores de concha y tubo que utilizan agua fria en contracorriente pasando por el
casco. El gas pasa por una serie de tubos enfriandose dentro del enfriador.

El motor cuenta con una vélvula solenocide que sirve para que el compresor no
arrangue sin carga; un control de presion del agua de enfriamiento; un control de
temperatura de descarga de gas.

Cuenta con un motor eléctrico encargado de transformar la energia eléctrica en
energia mecanica, éste sera el encargado de mover el compresor, esta acopltado al

compresor por medio de fajas de hule, que dan la traccion al compresor.
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Para poner en servicio o fuera de servicio al compresor, se cuenta con valvulas de
entrada y salida de gas.

Una serie de manometros se utilizan para medir la presion de aceite, presion de
succion, presion intermedia, presion de descarga, presion de agua de enfriamiento;
una serie de termometros se utilizan para medir temperatura de descarga,
intermedia y temperatura del agua de enfriamiento. Existe también una valvula de
seguridad encargada de mantener una presion por debajo de la presion maxima de
trabajo de las torres secadoras que se encuentran mas adelante en la linea de
recuperacion. Una vélvula de cheque que se encuentra ubicada junto a la valvula de
salida de gas, es la encargada de dejar pasar el flujo de gas del compresor hacia las
torres de secado y no al contrario.

8. Preenfriador

El preenfriador tiene una presion maxima de trabajo de 1723.75 kPa (250 psig),
temperatura maxima de trabajo de 842 °C (450 °F) y temperatura minima —4 °C (-20
°F), del tipo concha y tubo.

Se utiliza amoniaco para enfriar el dioxido de carbono gas a 5 °C, asi como para
desplazar humedad que viene junto al gas y se purga por medio de una trampa de
condensado conectada a un separador de humedad.

Cuenta con valvula de entrada y salida de gas que sirven para poner en servicio el
equipo o dejarlo fuera de servicio; interruptor de fiote del nivel de amoniaco y valvula
solenoide, encargados de mantener el nivel de amoniaco liquido en el enfriador, el
interruptor da una serial eléctrica a la valvula solenoide que abre o cierra la entrada
de amoniaco liquido. Una valvula reguladora de succion, graduada para poder
obtener una temperatura de 10°C en la salida del dioxido de carbono, normalmente

ajustada a 448.17 kPa (65 psig); una trampa de drenaje de acero inoxidable presion
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maxima de trabajo 2758 kPa (400 psig) y un separador de humedad, éstos se
encuentran colocados en la salida del gas.

Como al gas se le baja la temperatura en el preenfriador existe una condensacién de
la humedad que viene con el gas, parte de elia se purga por medio de una trampa
que saca el condensado al exterior.

9. Secadores de Gas

La secadora de gas es una bateria de dos torres, su maxima presién de trabajo es
de 2068.5 kPa (300 psi), temperatura de trabajo 21.1°C (70 °F).

El propdsito de [a secadora estriba en reducir el contenido de humedad del gas que
ha sido comprimido a 1723.75 kPa (250 psig), se utiliza un lecho de alimina (éxido
de aluminio) gue absorbe la humedad, este secante se saturara de humedad por lo
gue es necesario reactivarlo para reutilizar.

Cuenta con dos torres, en lo gque una se encuentra trabajando la otra se encuentra
en su ciclo de reactivacion. Normalmente el ciclo de cada torre es de 16 horas.

El lecho de alumina es el encargado de absorber la humedad del gas, normalmente
se trabaja 8 horas continuas para luego ser reactivado. Se reactiva haciendo pasar
diéxido de carbono caliente por el lecho, que luego se purga al ambiente.

Cuenta con valvulas de entrada y salida de gas, se utiliza una vaivula de entrada de
gas para cada una de las torres y una valvula de salida para cada una de las torres;
tuberia y valvula de didxido de carbono de reactivacidn, la tuberia de gas seco se
utiliza para la reactivacién de la torre, se hace pasar un flujo de este gas por una
resistencia eléctrica que calienta el gas, pasa por el lecho secante, atrapa la
humedad y se purga al ambiente con el gas.

Cuenta también con un control de temperatura, un contacto normaimente cerrado.

Cuando se realiza la reactivacion de Ia torre se conecta la resistencia eléctrica la
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cual calienta el gas seco de reactivacion, que debe pasar en el lecho secante.
Cuando la temperatura alcanza 154 .4 °C (310 °F), el termoconmutador desconecta
la resistencia y la temperatura desciende gradualmente por el paso del gas seco en
el lecho, cuando la temperatura ha descendido hasta 15 °C esta finalizada ia
reactivacion.

Para mantener una presién a un maximo de 2068.5 kPa (300 psi) que es la presién
maxima de trabajo de la torre, se utiliza una valvula de seguridad, si la presion
aumenta mas de 2068.5 kPa (300 psi) ésta debe dispararse.

10. Filtro para residuos de alumina

Al igual que a la salida de los desodorizadores, se encuentra colocado un filtro para
residuos de alimina en la salida del gas seco de la torre, su temperatura de trabajo
es —-28.9 °C (-20 °F), su maxima presién de trabajo 19650.75 kPa (285 psi), maxima
temperatura de trabajo 37.8 °C (100 °F). Su funcidn es atrapar los posibles arrastres
de alumina en el gas seco.

11. Licuador o Condensador de Didxido de Carbono

El condensador se utiliza para enfriar el didéxido de carbono proveniente de las torres
de secado. Para que el didxido de carbono cambie de fase, es decir, del estado
gaseoso al estado liquido es necesario enfriarlo a —-34.4 °C (-30 °F), su punto de
condensacion, y por ello se utiliza este equipo horizontal de licuefaccion del tipo
concha y tubo. Debido a ia baja temperatura, es necesario que el gas proveniente
de las torres de secado esté libre de humedad, pues puede condensarse y tapar el
condensador. La corriente de dioxido de carbono se alimenta por la parte superior al
lado de la concha y abandona el condensador por gravedad en forma liquida por la
parte inferior. En el lado de los tubos se alimenta de amoniaco (refrigerante)

encargado de absorber el calor de ia corriente de gas cuando ésta se evapora o
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cambia a la fase gaseosa. El condensador de dioxido de carbono puede
considerarse como el evaporador de un sistema de refrigeracion de amoniaco.

El condensador tiene especificada una presiéon maxima de operacién de 20685 kPa.
temperatura minima de operacién de —28.9°C (-20 °F), temperatura maxima de
operacion 204°C (400°F). La concha esta fabricada en acero inoxidable y los tubos
de acero al carbon, utiliza amoniaco como refrigerante. El condensador se
encuentra aislado.

Cuenta con un nivel flotador de amoniaco, que controla el nivel de amoniaco que
entra al condensador en el lado interno de los tubos, cuando se encuentra a nivel
maximo se cierra una valvula solenoide en la entrada de amoniaco liquido del
condensador. Ademas de la valvula solenoide, cuenta con una vélvula de globo
manual para cerrar el ingreso de amoniaco quuido_. A |a salida del condensador se
ubica una valvula para el amoniaco gaseoso, que es succionado por el condensador
de amoniaco (éste se considera parte de otro sistema). Del lado de la corriente de
didxido de carbono, estd instalada una valvula de seguridad calibrada a una presion
de disparo de 18961 kPa absolutos (275 psig), antes de alcanzar |la presién maxima
de operacion, En el lado del amoniaco, también se cuenta con una valvula de
seguridad calibrada a 10342.5 kPa absolutos (150 psig).

12. Tanque para Dioxido de Carbono Liguido

Su funcion es el almacenamiento de didxido de carbono liquido, se encuentra
aistado debido a gue la temperatura del liquido es menor a =34.4°C (-30°F) y la
temperatura del ambiente puede aumentar la velocidad de evaporacion y por lo
mismo aumenta la presion del tanque. Por esta razdn, las tuberias de la parte

gaseosa estan conectadas a la tuberia de ingreso al condensador para que el gas
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que se evapora se vuelva a licuar y poder mantener una presidon controlada en el

tanque.

El sistema que se describe en la secciéon VII.B se ilustra en la figura No VII.1.
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C.

1.

Evaluacién del Sistema Actual de Recuperacion

Control de Purgas

A continuacion se listan las purgas del sistema y sus razones actuales.

a.

Purga al ambiente en tangues fermentadores. Esta purga se lleva a cabo desde
el inicio de fermentacion por dos razones. la primera es controlar la presion
dentro del tanque, y la segunda se purga con el objeto de alcanzar el 99.8% de
pureza, minimo con el que puede ingresar a la actual linea de recuperacion.
Estas purgas en el tanque de fermentacion se realizan en salidas completamente
independientes, la primera se controla en una valvula de seguridad, la segunda
es una valvula manual gue se mantiene abierta hasta que cumple con la pureza
minima de ingreso.

Purga entre ta salida del compresor de baja presion y la entrada del lavador de
gases. Esta purga se utiliza Unicamente para evacuar el gas que se encuentra
en la linea cuando se da un paro en el compresor.

Purga de agua de lavado en el scrubber. La purga no es continua, el agua se
recircula dentro de la torre hasta que se encuentra saturada. lLa purga es
automatica, su flujo lo controla el medidor de nivel de la torre al igual que el
ingreso de agua de compensacion.

Pufga de vapor y didxido de carbono. Existe una purga en el desodorizador
donde se expulsa tanto el vapor utilizado en la regeneracion del carbén activado
como del dioxido de carbono gaseoso que se utiliza para enfriar |a torre luego de
la regeneracion. | a cantidad que se purga depende del tiempo que se le de a la
regeneracion y a una estimacion humana de cuando se alcanza la temperatura

ambiente.
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Purga en la corriente de salida del desodorizador. En este punto se purga
Unicamente cuando inicia a operar la linea de recuperacion, pues ei
desodorizador puede contar residuos de vapor que se ha utilizado en Ia
regeneracion del carbon. Este vapor aumenta el contenido de humedad v aire, 1o
que implicaria tener que eliminar mayor cantidad de humedad y de gases no
condensables (principalmente el oxigeno del aire). La purga no es controlada, la
valvula que abre el paso de la purga es manual.

Purga de carbdn. A la salida de los desodorizadores esta un fiitro de poliéster
que retiene las trazas de carbon que pudiera arrastrar la corriente de gas, este
filtro tiene una purga de este carbon.

Purga de agua en el compresor de alta presion. En cada una de las dos etapas
de compresion, despues de pasar por los enfriadores, la corriente de gas pasa
por una trampa de liquidos donde se retira el condensado de agua producto de |a
humedad de la corriente y la compresidn a la que ha sido expuesta.

Purga de agua en el enfriador de alta presién. Esta purga debe ser la maxima
posible, en ella se elimina la mayor cantidad de humedad que pueda venir en la
corriente de gas antes de ingresar al secador o torre de alumina. Depende de Ia
eficiencia del enfriador de alta presién que tanta humedad se elimine en este
paso del sistema, su eficiencia ayuda también a que las torres de alumina sean
también eficientes en la remocién total de la humedad.

Purga en el secador o torre de alimina. Las torres de alumina cuentan con una
purga de gas, el gas que se utiliza durante la regeneracion de las mismas.
Cuando las torres estdn en la etapa de regeneracion ias torres tienen un
calentador alrededor del cual pasa una corriente de gas que es la encargada de

elevar la temperatura dentro de la torre y remover la humedad. Siempre se purga
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una corriente de dioxido de carbono después de apagar el calentador con el fin
de enfriar la torre y arrastrar ta humedad que pueda condensar en la torre.

Purga de alumina en el filtro para alumina. A |a salida de los secadores esta un
filtro de poliester que retiene las trazas de alumina que pudiera arrastrar la
corriente de gas, este filtro tiene una purga de esta alumina.

Purga de gas no condensado en el licuefactor. En la parte alta del licuefactor se
purgan los gases no condensables, es un venteo constante durante la operacion
del licuefactor. El oxigeno es el principal gas no condensable que se necesita
eliminar en esta purga, no se eliminan por completo estos gases, estos ingresan
al tanque contenedor de didxido de carbono liquido, es la razon de la siguiente
purga.

Purga de gas en el tanque de dioxido de carbono liquido. Los gases no
condensables que no se eliminan en la licuefaccion, ingresan al tanque que
recoge el dioxido de carbono liquido. La purga es constante en la parte alta del
tanque con el fin de que el vortice que se forma en la descarga del tanque no
introduzca estos gases y se contamine la corriente de diéxido de carbono puro
para la distribucion. Esta purga es sin duda una de las mayores pérdidas de
producto pues en la purga constante escapan no solo gases no condensables,
sino también dioxido de carbono que después de haberse licuado se vuelve a

evaporar .
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2. Evaluacion de Etapas:

La tabla VIL.6 muestra los niveles de compuestos nitrogenados en las diferentes
etapas del sistema de rececleccién de didxido de carbono, obedece a la evaluacion
de las etapas definidas en las secciones VI-C a VI-F (remocion de substancias
solubles en agua, remocion de substancias insolubles en agua, remocion de
humedad y licuefaccion)

Tabla No VIL.6 Medicion de Compuestos Nitrogenados

por cromatografia HPLC.

Punto de Muestreo Compuestos
Nitrogenados (mg/L)

Agua Desmineralizada (Blanco) 0.0

CO; a ia salida del Compresor de 12
refuerzo

CQO- a la salida de Lavador de gases 0.7

CQO:; a la salida de Desodorizador 0.2

CO; a la salida de Secador 0.2 1
Venteo de Licuador 0.3

Vapor de regeneracion 8.2

a. Puntos de Mejora y Cambios al Sistema Actual

A continuacion se enumeran los puntos de mejora del actual sistema, acompafiados
de su solucion cuando el punto de mejora representa algun problema en el sistema
actual y cuando el punto de mejora no es un problema, se presenta una alternativa
que se propone para aumentar la eficiencia del proceso. El conjunto de cambios
representa basicamente el resultado al problema a resolver de esta tesis: mejorar el

sistema actual.
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1. Mejoras en la remocion de substancias solubles. En el lavado de ias
substancias no condensables, se utiliza agua suave como liquido de lavado y
empagqgue intalox distribuido al azar. El lavador de gases utiliza una recirculaciéon de
agua debido a gue no se satura y puede reutilizarse. Reutilizar no siempre
representa una ventaja, pues en este caso se traduce en que se esta utilizando un
liquido para iavado que no asegura ta remocion del 100% de todos los productos
organicos que acompafian la corriente de vapor. Para mejorar la eficiencia de
remocion de compuestos organicos, incluyendo todas las substancias solubles en
agua se opté por la utilizacion de otro liquido de lavado: el permanganato de potasio
(KMnO.) el cual puede absorber todas las trazas organicas provenientes de ia
fermentacion y luego oxidarlos en una operacion eficiente, asi, los compuestos
organicos como el acetaldehido y compuestos sulfurados como el sulfuro de
hidrogeno, didxido de azufre y el sulfuro de carbonilo pueden retirarse en este
lavado. El lavador de gases que trabaja con permanganato, debe estar construido
logicamente en acero inoxidable debido al poder oxidativo del permanganato de
potasio. El funcionamiento de la misma también es a contracorriente.

Después del lavado con permanganato de potasio se debe realizar el lavado con
agua suave para remover las trazas de permanganato que arrastre la corriente de
gas, y los compuestos solubles en agua, principalmente alcoholes. La eficiencia del
lavado depende principalmente del area de contacto, en (-10-) se menciona el
desarrollo de empaques de propileno que poseen acomodamientos estructurados
con mejor area de contacto que las monturas intalox distribuidas al azar.

Para este lavado se puede utilizar la torre de lavado ya existente, que es lo mas
indicado para no desechar el equipo o se puede optar por disefar la torre de lavado

con permanganato con un sistema dual de lavado, es decir, que incluya en la misma
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torre tanto el lavado con permanganato como el lavado con agua. La torre
necesitaria un control de eficiencia de arrastre, pues en teoria el contacto es mas
eficiente, lo que implicaria el uso de mayor reposicién de liquido de lavado tanto
permanganato de potasio como agua. El mismo disefio del sistema de alimentacidn
y control de flujos que acompana al lavador de gases actual puede utilizarse en el
lavador con el sistema dual, la diferencia es que se necesita también este sistema
para cada etapa de lavado.

Tabia No VII.7 Condiciones de Operacién para el
Lavador de Gases.
Flujo de CO, 2200 kg/h ]

Presion de la corriente de gas en la 30-60 kPa

entrada

Presion minima de |a corriente de gas |30 kPa

a la salida

Composicion a |a salida
Aldehidos (Acetaldehido) |0 mg/L

Cetonas (Acetona) 0 mg/L

Esteres  (Acetato de etilo) |0 mg/L

Alcoholes (Etanol) 0 mg/L
Compuestos con azufre 0 mg/L
Material de Construccion Acero Inoxidable
Voltaje de operacion 120 voitios, 1 fase,
60 hertz
2. Mejoras en la remocion de substancias insolubles. Las mejoras de esta etapa

corresponden al desodorizador, este presenta dos diferentes problemas: el primero
y mas importante de elios es que la regeneracion del carbén se realiza con vapor, la
tabla No VII.6 muestra que el mismo contiene un alto contenido de nitrégeno, que

proviene en su mayoria de aminas cuyo origen esta en los aditivos del agua dentro
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de las calderas y no se cuenta con un sistema de control gue garantice la
eliminacion total det mismo dentro de la torre al terminar la regeneracién del carbdn
activado. El otro problema es que no se tiene un control sobre |a degradacion del
carbdn activado o control de la calidad del carbén activado.

Para eliminar las trazas de vapor, al iniciar la recuperacién se purga la corriente de
gas por un lapso de dos horas (tiempo en el que se alcanza la temperatura ambiente
en la torre y pureza de 99.9% medida segun la soiubilidad en sosa).

Para reducir la purga de la corriente de gas al inicio de la recuperacion. es necesario
contar con un sistema de medicion de oxigeno (ver mejoras en control e
instrumentacion), el cual puede indicar el momento en que la corriente tiene el
contenido normal de oxigeno (gases no condensables) y a la vez indicar la pureza
de esta purga para considerar su ingreso al inicto de la linea de recuperacion.

En cuanto al control de la calidad del carbon, puede medirse por dos formas: una es
por analisis de la corriente de gases, cuando la calidad de la corriente muestre
presencia de aminas gue no son propias de la fermentacidon sino dei vapor (se
pueden diferenciar por cromatografias) debe retirarse y la otra forma es midiendo ia
capacidad de absorcion del carbon.

3. Mejoras para aumentar eficiencia de compresién. La eficiencia de un
compresor se define en la ecuacion I1.7 en la seccion de antecedentes, permite
observar que la eficiencia de la compresion depende de que tanto trabajo pueda
transmitir el piston del compresor a la corriente de gas que se desea elevar la
presion. El trabajo del pistdn es mejor aprovechado a temperaturas bajas pues el
volumen especifico del didxido de carbono aumenta proporcionalmente al aumento
de temperatura, y el funcionamiento de una compresidn por pistdn parte de

comprimir un volumen mayor a uno menor, entonces, mientras menor sea el
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volumen especifico del gas que ocupe el volumen inicial de la compresion, mayor
sera la eficiencia de la compresion.  Asi, si la corriente de gas se enfria antes de
ingresar a las etapas de compresion, se reducira el volumen especifico del gas y se
eliminara mayor cantidad de humedad a la que puede eliminarse en los
interenfriadores de cada etapa de compresion. Presenta también Ia ventgja de que
aumenta el tiempo de vida de los anillos del compresor, pues al reducir la
temperatura y el contenido de humedad que ingresa con la corriente de gas, se
reduce el desgaste de los anilios. Este enfriador si se considera una mejora al
sistema de compresion.

El enfriador es preferible que sea fabricado de acero inoxidable, del tipo concha y
tubo. El refrigerante con el que se dispone es amoniaco liquido y sera el encargado
de enfriar el gas.

La idea del enfriador es enfriar el dioxido de carbono lo més cercano a 0°C. sin
alcanzar el punto de congelamiento del agua para evitar obstruccion de flujo, puede
establecerse 5°C, condensando asi la mayor cantidad de agua. Para remover
humedad del gas se purga por medio de una trampa de condensado.

El enfriador debera contar con una vélvula de salida de gas; un control de nivel de
amoniaco para mantener el nivel de amoniaco liquido en el enfriador. Este debera
enviar una sefal eléctrica a una vélvula solenocide para abrir o cerrar la entrada de
amoniaco liquido, necesita vélvula reguladora de succién graduada para poder

obtener una temperatura de 10 °C en la salida de didxido de carbono.
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Tabla No V1.8 Condiciones de operacion para el

Enfriador de Baja Presién

Flujo de CO, 2200 kg/h
Presién de lacorriente de gasenla | 30-60 kPa
entrada

Presidn minima de la corriente de gas a | 30 kPa

la salida

Refrigerante Amoniaco Liguido

Temperatura de la corriente de gases

Entrada 25 °C (maxima)
Salida 5°C
Material de Construccién Acero Inoxidable
4 Mejoras en |la remocion de humedad. La eficiencia de ias torres de secado

mejora a temperaturas bajas y menor contenido de humedad en la corriente de gas
gue ingresa a ellas. La mejora realizada a la etapa de compresién, se puede
considerar una mejora a esta etapa también, pues la corriente de gas ingresara con
menor contenido de humedad.

lLas torres de alumina no cuentan con un medidor de humedad, que pueda
garantizar que la corriente de gas gue sale de ellas no causard problemas en la
licuefaccion ni en fas tuberias por congelamiento de residuos de humedad. Por esta
razon, se considera necesario un medidor de punto de rocio, para poder determinar
cuan seco esta el didxido de carbono a la salida de las torres. Este medidor mejora
tambien el control en cuanto a determinar el momento exacto en gue se ha saturado
la alumina y debe regenerarse.

Durante la regeneracion de la alumina se utiliza una corriente de didxido de carbono
que sirve para distribuir el calor de la resistencia interna y absorber la humedad que

se encuentra adsorbida en el lecho. Esta corriente se purga hacia el ambiente. Se
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considera como punto de mejora su aprovechamiento, conectando esta purga a una
linea de reingreso a la linea de purificacion.

5. Mejora en la remocion de gases no condensables. El principal probiema en
ta licuefaccion y almacenamiento de didxido de carbono liquido es |la separacion de
los gases no condensables. La cantidad de gas no condensable en el liquido se
puede reducir disminuyendo la presion parcial del gas por encima del liquido a una
temperatura dada. l.a cantidad de oxigeno en el didxido de carbono liquido puede
reducirse, si se expone el didxido de carbono liquido a un vapor Cuyo contenido de
oxigeno es menor al que existiria en el equilibrio del liquido y el vapor. El método
que se propone para la remocion de no condensables, utiliza este principio, despoja
el oxigeno del dioxido de carbono liquido alimentando el liquido de baja pureza en la
parte superior de una columna empacada. Mientras fluye en la columna, el liguido
entra en contacto intimo con vapor, impuisado por un hervidor en la base de la
columna. Este vapor, se obtiene del dioxido de carbono de alta pureza, no esta en
equilibrio con el dioxido de carbono liquido con el que tiene contacto en la columna,
y esta diferencia provee la fuerza motriz para remover oxigeno del dioxido de
carbono liquido.

Segun (-10-), el sistema de recuperacion de didéxido de carbono con este separador
permite el ingreso de gases con un contenido desde 100 hasta 80% en volumen
para una purificacion con dioxido de carbono, compresion, deshidratacion y un
sistema de licuefaccion.

La alimentacion de gas se conduce a la parte baja de una columna empacada para
intercambiar calor con dioxido de carbono liquido contenido dentro de ella. La
alimentacion de gas enfriada fluye entonces a un condensador primario, en donde la

mayoria del diéxido de carbono se condensa. -



El condensado que se obtiene (dioxido de carbono liquido) se transfiere del
condensador primario a un condensador de reflujo. La corriente de vapor en lo alto
fluye hacita un condensador ventilado que se mantiene a temperatura de
refrigeracion, en donde se efectua la condensacion de cualquier residuo de didxido
de carbono. La fase gaseosa de este condensador se ventea, y |a fase liquida pasa
a la columna.

El condensado del condensador primario como del de reflujo, se combinan y se
introducen en la parte superior de la columna de destilacion empacada, con el
liquido impuro fluyendo hacia abajo en contracorriente respecto a los vapores de
didxido de carbono puro calentade que se mantiene en un area de estancamiento,
un depdsito, en la parte baja de la columna. El flujo en contracorriente remueve las
Impurezas presentes en el didxido de carbono liquido en descenso. El producto, se
recolecta en el area de estancarhiento, el cual es didxido de carbono puro, se
remueve por un medio adecuado, ya sea bombeado o por gravedad, hacia el tanque
de almacenaje de dioxido de carbonoe liquido. Un enfriador de didxido de carbono se
utiliza para prevenir una destilacion instantanea o una gasificacion durante ia
transferencia al contenedor que recibe. Las impurezas contenidas en los vapores
superiores se remueven de ia columna de destilacion, se combinan con los vapores
del condensador primario, y-alimentan al condensador de reflujo.

Este proceso permite la produccion de didxido de carbono aitamente concentrado a
partir de didxido de carbono impuro producido en el proceso de fermentacion, o de
otras fuentes de la produccion de cerveza como ios usos de contrapresion de

tanques, con pérdidas minimas de didxido de carbono durante la licuefaccion.
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Venteo de No
Condensables

CO2 Liguido
de baja
pureza

Refrigerante

Condensador de Reflujo

Separador de CO
P liquido 2 Columna Removedora de

CO, liquido

o)

Tanque de Almacenamienta de CO . de
Alta Pureza

Calor Refrigerante
_ % 54 NG 2

Hervidor Sub enfrlxadror de CO. Bomba de CO
liquido liquida

Figura No VII.2 Esqguema del sistema de remocion de gases no condensables y

recuperacion de dioxido de carbono liquido de alta pureza.
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Tabla No VII.9 Condiciones de operacion para el

Separador de No Condensables.

Capacidad de Condensacion de CO»

2000 kg/h

Presién en ingreso de CO,

18961 kPa

Presion de la corriente de gas a la

salida

0 - 2kPa arriba de la
presion de operacion

del condensador

Refrigerante para condensadores

Amoniaco Liquido

Temperatura de la corriente de gases

Entrada

-28.9°C

Salida

289°C

Composicién del CO: en la entrada

80 % en volumen

(minimo)

Composicién del CO; a la salida

99 99 % en volumen

Nitrogeno

Menos de 5 mg/L

Oxigeno

Menos de 10 mg/L

Material de Construccion

Acero Inoxidabie
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G. Mejoras en la medicion de flujos

El sistema actual, posee medidores de flujo Unicamente para el ingreso de la
corriente de gas de fermentacion en la entrada a la linea de recuperacion y en la
salida de la linea de distribucion de gas purificado.

Cuando a la linea se conecta el flujo de gases provenientes de mas de un tanque
fermentador, no se puede tener el dato exacto de cuanto gas se ha recibido de cada
tanque, por esta razon se considera importante poder medir el flujo de gases que
abandonan cada tangue. El medidor en cada tanque debe ubicarse en la tuberia
antes de encontrar la division del flujo hacia la purga o hacia la linea de
recuperacion.

Es importante poder medir la cantidad de flujo de gas que ingresa como la cantidad
que sale del tanque fermentador, para poder tener historiales precisos del balance
de materia de cada tanque. Asi, ademas de medir el flujo de salida. se necesita
contar con un medidor de flujo de entrada, pues también se utiliza didxido de
carbono puro para promover la agitacion dentro del tangue.

La falta de los anteriores dos medidores no permite gue pueda registrarse [a
efictencia de recuperacion para cada tanque que ha fermentado.

El siguiente medidor de flujo se debera colocar en la tuberia gue permitira el
reingreso del dioxido de carbono utilizado en contrapresion de tanques, trasiegos de
producto y regeneracion de filtros, servirgd para cuantificar |a cantidad de didxido de
carbono gue ingresa a la linea de purificacion.

Se considera innecesario medir el fiujo en cada etapa de la linea de recuperacion,
pues los datos pueden estimarse con los datos de presion a la salida de cada

equipo, si se conocen los de ingreso.
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Los siguientes medidores se colocaran a la salida del desodorizador, en la entrada
del licuefactor, a la salida del tanque contenedor de dioxido de carbono liquidoe y en
la linea de distribucion antes de cada punto de distribucidn que lo utiliza durante el
procesc de fabricacién de cerveza.

La ubicacion de los medidores de flujo que se requieren se lista en la tabla No
VIL1Z, y se ilustra en la figura 7.3. La tabla No VII.12 lista también las condiciones
en las que debe operar cada medidor segln su ubicacion.

Tabla No VII.12 Ubicacion y condiciones de operacion

de los medidores de flujo.

. [ _ Presion
Ubicacion , Estado de la corriente de |
o manometrica |
- diéxido de Carbono i
Antes de | Despues de (kPa) |
1 _ - Gas 1700 4|
3 1 | Gas T 16-20
—— ]
3 T2 Gas 16-20
9 " 8 Gas 30-60 |
13,17 12 | Gas 1700 |
. _ |
16 15 Liquido 1700 |
B 17 Gas 1700

L os gases son mas dificiles de medir que los liquidos debido a su densidad variable.
Los medidores tradicionales presentan generalmente precision, exactitud y rangos
de fiujo muy poco satisfactorios para los flujos industriales de gases. Actualmente
los medidores que presentan mejor exactitud, precision y rango de medicion. son los
medidores que aprovechan la energia del flujo como los medidores de vértices, y los
medidores que adicionan energia al fluo como los medidores magnéticos y fos

medidores coriolis.
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Para la medicion de las corrientes de didxido de carbono gaseoso se descartan los
medidores del tipo magnetico, pues éstos a pesar de tener un rango de medicion
10:1, son aconsejables unicamente para flujos de liquidos con conductividades
constantes. Los medidores que basan su funcionamiento en la formacion de
vortices en el fiujo y los medidores basados en la medicion de la fuerza de coriolis
gjercida por el flujo, presentan exactitudes y precisiones elevadas. Los rangos de
medicion son bastante amplios, hasta 20:1 para los medidores de vortice y hasta
200:1 para los medidores coriolis. El rango de los medidores de vértice es Util para
flujos turbulentos con numeros de Reynolds superiores a 10000; los medidores
coriclis peseen un range mucho mas amplio para medicion a diferentes velocidades
de flujo.

lLos medidores vortex son satisfactorios para el rango de flujos con que opera la
linea de recuperacion de didxido de carbono, sin embargo es aceptable la eleccion
tanto de medidores de vortice como de medidores coriolis.

El principio de operacion de los medidores de vortice se basa en la medicion de la
fuerza que imprimen los vortices que se forman en la corriente de fluido al
encontrarse con un elemento deflector en el trayecto del flujo. Caon flujos lentos
(numero de Reynolds menor a 10000}, la corriente tiende a mantener Ia forma del
deflector del medidor, pero con flujos mas rapidos se forman vértices o un area
localizada de baja presion e inestable dentro del medidor. La frecuencia de los
vortices que se generan, son directamente proporcionales a la velocidad de flujo, asi
para un area de flujc determinada, esta frecuencia es también directamente
proporcional a la cantidad de flujo. l.a medicién de esta frecuencia de formacion de

vortices se puede lograr con sensores de variacion de ondas ultrasénicas o con
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sensores que miden la diferencia de presion, cualquier tipo de sensor puede enviar
un pulso que provee electronicamente una medida volumétrica de flujo.

Los medidores coriolis poseen rangos mas amplios, pero son significativamente mas
caros gue los medidores de vortice que para el caso de la linea de recuperacién de
diéxido de carbono son satisfactorios. No obstante se describe el funcionamiento de
éstos, pues pueden considerarse si se toma en cuenta el aumento en las cantidades
de recuperacion en el futuro y por consiguiente se necesite ampliar el rango de
medicion de los medidores.

Para desarrollar una fuerza de coriolis se necesita de una masa, un vehiculo de
rotacion y el movimiento de {a masa en relacion al vehicuto. La fuerza de coriolis es
directamente proporcional al doble de la cantidad de masa, a la velocidad angular
del vehiculo y a la velocidad de la masa en relacién al vehiculo en rotacién. La
medicion de flujo se basa en la posibilidad de medir esta fuerza a diferentes valores
de la velocidad angular del vehiculo en rotacion. Para aplicar el principio de coriolis,
un tubo o capilar en el que se hace fluir la corriente a medir se somete a vibracion,
conforme el flujo atraviesa el tubo, el flujo se opone a la vibracion e imparte una
torsion al tubo. Esta torsién o el angulo gue varia al tubo desde |la condicion cero, es
directamente proporcional al flujo gue atraviesa el tubo y permite obtener mediciones
del flujo masico. En (-20-) existe informacion mas amplia de estos medidores.

7. Mejoras en control e instrumentacion. En la linea de recuperacion, todos los
medidores de presion y temperatura pertenecen a un circuito electrénico controlado
por computadora, gue permite accionar o dejar fuera de servicio un eguipo cuando
los medidores responden a valores ya calibrados, segun su ubicacion. Al sistema

se le pueden adicionar los medidores de flujo, si los medidores gue se instalan son
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electronicos y compatibles a [os programas electronicos utilizados en la
computadora que registra las mediciones de la linea.

El sistema de control puede complementarse con analizadores de pureza en los
puntos mas criticos de la recuperacion. La importancia de estos medidores es que
permiten saber si el equipo esta cumpliendo con su objetivo y cuéndo debe parar
para recibir mantenimiento. También permiten detener la operacion del sistema en
caso de que por falla en algun equipo se contamine el producto que ya se ha
purificado, detiene el desperdicio de recursos y energia y no permite el ingreso al
sistema de una corriente de gas que no se estara purificando correctamente.

Los medidores de pureza deben especificarse para la temperatura y presion donde
se planee ubicarlos, pues a diferentes condiciones, la corriente de gases tiene
diferentes valores de conductividad, que es la lectura con la que generaimente estos
dispositivos correlacionan los valores de concentracion.

Para medir |la pureza de la corriente de gas, es suficiente medir el contenido de
oxigeno en la misma, pues la cantidad de oxigeno es proporcional al nitrégeno
procedente del aire, que es el principal contaminante de la corriente.

Se han determinado cuatro puntos donde la medicidn de oxigeno es necesaria: en
la salida de los gases de fermentacion, en la linea de reingreso de gas, en la entrada
al compresor de doble etapa y en la salida de la linea de distribucion.

Un analizador andlogo se necesita en las torres de secado, para asegurar la
remocion completa de la humedad, y evitar problemas de congelamiento de agua en
la licuefaccion. Para ese fin el analizador debera medir el punto de rocio. El
medidor de punto de rocio electronico resulta indispensable ya que es el Unico
medio que asegurard el buen funcionamiento de la torre de secado. En él debe

pasar un fiujo de gas, el analizador manda entonces una sefial a un medidor que
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indica la temperatura del punto de rocio del gas. En las figuras Nos 7.1 y 7.3 se
identifican los medidores como: P al analizador de presién, T al analizador de
temperatura, F a medidores de flujo, AO2 a analizadores de oxigeno y APR a los
medidores de punto de rocio.

En la tabla No Vil.13 se lista la ubicacién y las condiciones de operacién para los
medidores de oxigeno que se requieren.

Tabla No VI1.13 Ubicacion y condiciones de operacion de los

analizadores de oxigeno.

. .. Presitn
Ubicacion Estado de la corriente de ‘
o manomeétrica
- didéxido de Carbono
Antes de | Después de (kPa) E
3 1 Gas 16 — 20 [
3 | 2 Gas 16 — 20
9 8 Gas 30-60
13,17 12 Gas | 1700
17 Gas 1700

Los analizadores de oxigeno mas exactos funcionan con electrodos de hidrogeno,
similares a los utilizados en los medidores de conductividad. Los electrodos
seleccionan moleculas de oxigeno en un flujo especifico de la corriente de gases.
Antes de instalarse en la linea de recoleccion, debe tomarse en cuenta la presion de
operacion a la que deben operar pues, los electrodos de los medidores son
altamente sensibles y poseen rangos de operacién muy pequefios. Otros medidores
se basan en la medicion de conductividad de la corriente de didxido de carbono, que
es independiente de la presion del sistema y varia segun su contenido de impurezas,

pero estos medidores presentan exactitud y precisién significativamente menores a
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tos electrodos selectivos. En (-20-) se encuentra informacién méas amplia en cuanto
al funcionamiento de este tipo de analizadores.

h. Mejoras en el Aprovechamiento. Al sistema se le adapta una linea de
reingreso de didxido de carbono que se utiliza en la contrapresion de tanques de
distribucién de cerveza, en el trasiego de tuberias, el didxido de carbono que se
utilice en la regeneracion tanto del carbén activado de los desodorizadores como de
la alumina de los deshumidificadores y se podra ingresar el producto que pueda
contaminarse y que no alcance la pureza deseada. El poder ingresar estos flujos
reduce significativamente las purgas de dioxido de carbono (ver seccion VIL.C.1), y
representa un aumento en la cantidad de didxido de carbono que puede purificarse y
utilizarse en el proceso de fabricacion. La reduccién de las purgas implica la
reduccion en el impacto ambiental, de las purgas listadas en la seccion VII.C.1 una

minima cantidad de diéxido de carbono se necesitara liberar al ambiente.
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VIII. DISCUSION

El andlisis del sistema de recuperacion de diéxido de carbono, se realiza de forma
unitaria para facilitar la comprension del proceso. En realidad son varios tanques de
fermentacidn, asi que el proceso de recuperacion no se frena al terminar de vaciarse
un tanque ya fermentado. Existen mas lineas de recuperacion andlogas que
permiten realizar paros para mantenimiento y limpieza de las otras. La cantidad y
tamano dei equipo depende de la capacidad de produccién de cada cerveceria.

El balance de materia de fermentacion que se presenta, no es un analisis detallado
de todos los componentes de la fermentacion, el balance que se presenta, pretende
unicamente mostrar un procedimiento para estimar la cantidad de diéxido de
carbono que se produce durante [a fermentacion en la fabricacion de cerveza.

Los problemas del sistema de recuperacion de didxido de carbono, sus deficiencias
y sus principales condiciones de operacion, son el objeto de analisis en este trabajo,
las soluciones o mejoras que aqui se presentan al sistema tradicional. de
recuperacion de dioxido de carbono, pueden ajustarse a los sistemas de cualquier
fabrica de cerveza que desee mejorar su proceso.

Los calculos de la cantidad de dioxido de carbono que se produce en el proceso de
fermehtacic')n, se realizaron en base a 1 metro cubico de cerveza, asi, cuando se
necesiten datos de flujo para disefio, bastara con multiplicar la cantidad de tanques
de fermentacion por su capacidad en metros cubicos por el dato de interés. La tabla
No VII.1 muestra las condiciones de inicio y fin de la fermentacién con los que se ha
hecho el analisis, estos valores pueden mostrar variaciones segun el tipo y sabor
que se desea en la cerveza. La tabla No VII.2 utiliza las condiciones de |a tabla No

Vil.1 para estimar la cantidad de extracto fermentado y a partir del balance de la
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fermentacion muestra el caiculo de la cantidad de didéxido de carbono que se
produce por cada metro cubico de cerveza (43.2905 kg COz/m®).

La tabla No VIi.3, muestra las condiciones en que se encuentra la fermentacion al
momento de iniciar y finalizar {a recuperacion de didoxido de carbono. Debe
observarse que en el actual sistema de recuperacion, no todo el didxido de carbono
que se produce en |os tanques de fermentacion se recupera, Unicamente cuando la
corriente de gases tiene un nivel de pureza de 99.8% en volumen ingresa a la linea
de recuperacion. Al igual que en la tabla No VIi.2, en Ia tabla No VIi.4 se muestran
la cantidad de extracto que se fermenta en el tiempo que dura la recoleccion de
didxido de carbono, con el mismo balance se estima entonces Ia cantidad de dioxido
de carbono de la fermentacion que cumple con el nivel de pureza de 99.8% en
volumen. Parte de este didxido de carbono no ingresa a la linea de recuperacion
pues |a cerveza dentro del tanque se satura con 4 g CO./L y la presion del tanque es
regulada con el mismo gas, por ello, en la tabla No VII.5 se presenta el valor de la
cantidad real de la corriente de gases que puede ser recuperada (29.0244 kg
CO2/m3).

Lo importante al estimar {a cantidad que se produce y |la cantidad que se recupera es
poder calcuiar la cantidad que actualmente no se puede recuperar por no tener una
purezé minima de 99.8% en volumen (14.1961 kg COg/ma). Durante el tiempo
previo a la recuperacion, este volumen de didxido de carbono se pierde en purgas a
la atmésfera y dausa impacto ambiental. Las mejoras que propone este trabajo
pretenden reducir esta cantidad, las tablas 7.10 y 7.11 muestran que el sistema de
remocién de gases no condensabies que se propone permite que se pueda iniciar
una recoleccion de didéxido de carbono a partir de fuentes de gas con niveies de

pureza menores.
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Para poder evaluar las etapas se necesita conocer el sistema de recuperacién, asi
antes de proponer mejoras, se describen las etapas y 10s equipos que lo componen
incluyendo las condiciones en gue operan, se han descrito-en el mismo orden en
que operan y se ilustran en la figura No VIl.1, que muestra el diagrarﬁa del actual
sistema de recuperacién del didxido de carbono.

Para definir los puntos de mejora, se identifican las péerdidas que se tienen en el
sistema, se evalua el funcionamiento de cada etapa, asi como la calidad y la
eficiencia de la recuperaciéon. En seccion VII.C.2.a.8, se propone una linea de
reingreso, que permite reducir la cantidad de purgas listadas en la seccidn VILC.1 y
asi aumentar la cantidad de recuperacion de dioxido de carbono

La tabla No VII.6 es un analisis de compuestos nitrogenados a la salida de los
equipos que caracterizan o definen cada una de las etapas de purificacidon del
didbxido de carbono, incluyendo el vapor que tiene contacto con el elemento
desodorizador. Su medicion se hizo con cromatografias HPLC, en (-5-) se muestran
mediciones similares pero utilizando cromatografia de gases. Cada uno de los
valores que se presentan en la tabla No VII.6 permite identificar los puntos del
sistema donde se ganan o se pierden contaminantes, se ha utilizado en compuestos
nitrogenados como referencia, pues este elemento esta contenido en los principales
contaminantes de la corriente de gases tales como aminas y amidas, no esta en los
ésteres, mas sin embargo éstos se producen por reacciones entre el alcohol de lé
fermentacion y derivados de acidos carboxilicos en este caso las aminas y amidas.
La tabla No VIl.10 muestra valores de calidad de {a corriente de gases gue se purga
por no poder ingresar al sistema, calidad de el CO; liquido que se recupera y la
eficiencia que se logra con diferentes niveles de pureza en la cofriente de gases que

ingresa al sistema de recuperacion. En esta tabla se puede ver que la recuperacion
87



con el actual sistema es eficiente y puede cumplir con la calidad del producto sélo si
supera el 99.7 % en volumen de pureza en Ié corriente de entrada. De cierto modo
esta eficiencia de recuperacion puede servir de pardmetro para estimar la
rentabilidad de la recuperacion, dependera de la capacidad y los consumos de
produccion de cada cerveceria.

Cuando se utiliza el sistema actual de recuperacion de didxido de carbono de
fermentacion, con una pureza baja, el sistema experimenta dificultades
operacionales, incluyendo alta presion en el sistema de didxido de carbono y niveles
inaceptables de oxigeno en el didéxido de carbono liquido. Si se inicia la
recuperacion con una pureza de ingreso de 89.7% en volumen 0 menos, se aumenta
la cantidad de dioxido de carbono gque se plerde en la corriente de gas que se purga,
en la cantidad de oxigeno presente en el dioxido de carbono liquido final y las
pérdidas totales de didxido de carbono liquido que se recupera.

Ei dioxido de carbono gaseoso con niveles de pureza menores a 99.7% también se
puede obtener de partes del proceso de produccion de cervezas diferentes a las
etapas de fermentacion. Gran cantidad de diéxido de carbono se utiliza actualmente
en etapas de contrapresion de tanques y en la purga de los mismos. Cuando se
utiliza con estos propdsitos, la pureza del didxido de carbono baja, y normalmente se
ventea del sistema cuando se alcanza un minimo de pureza. Debido a los efectos
degradativos del oxigeno en la cerveza, se necesita que el didxido de carbono que
se utiliza en las diversas etapas del proceso de fabricacion de cerveza sea

altamente puro (maximo 30 mg/L de oxigeno).
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Por estas considefaciones, las mejoras buscan iniciar la recuperacion de didxido de
carbono desde purezas menores, aprovechando asi una mayor cantidad de los
gases de fermentacion como el gas que se utiliza en los trasiegos de producto y
contrapresion de tangues de gobierno.

Las mejoras que se proponen son especificamente eliminar mayor cantidad de
compuestos organicos durante la etapa de remocidon de substancias solubles en
agua, para ello la mejora VII.C.2.a utiliza un lavado del gas con permanganato de
potasio ademas del lavado con agua que realiza actualmente el sistema y un cambio
en el empaque ceramico distribuido al azar por un empaque de poliestireno
estructurado. En la etapa de remaocion de substancias insolubles se detectaron dos
problemas, la regeneracion del carbon se realiza con vapor, la tabla No VII.6
muestra que el mismo contiene un alto contenido de nitrégeno, que proviene
principalmente de aminas contenidas en los aditivos del agua dentro de las calderas
y NO se cuenta con un sistema de control que garantice la eliminacion total del
mismo dentro de la torre al terminar la regeneracion del carbon activado. El otro
problema es que no se tiene un control sobre la degradacion del carbén activado o
control de la calidad del carbon activado. En este caso se sugiere implantar rutinas
de control de calidad para ei carbdén activado para evitar su uso cuando ya no
cumple con su funcion. Para alargar el tiempo efectivo de uso del carbén, la
regeneracion podria realizarse con aire caliente, pero implica reemplazo de un
equipo demasiado grande como las calderas que proveen vapor a toda la planta,
que definitivamente no se justifica.

En cuanto eficiencia de la compresion, se integra un enfriador antes del ingreso de la
corriente al compresor, para aumentar su eficiencia.  Se justifica pues el trabajo del

pistdn es mejor aprovechado a temperaturas bajas, el volumen especifico del didxido
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de carbono es menor y aumenta la cantidad de gas que ocupa el volumen inicial de
la compresion.  Si la corriente de gas se enfria antes de ingresar a las etapas de
compresion, también se eliminara mayor cantidad de humedad en la corriente. Al
reducir ta temperatura y el contenido de humedad que ingresa con la corriente de
gas se consigue tambien reducir el desgaste de los anillos del compresor.

La remocion de gases no condensables es la etapa que provoca mas purgas en el
sistema actual, para mejorar el sistema de remocion se ha evaluado el uso de una
columna de destilacidbn que despoja el oxigeno del didxido de carbono liquido,
alimentando el liquido de baja pureza en la parte superior de una columna
empacada. Mientras fluye en la columna, el liquido entra en contacto intimo con
vapor, impulsado por un hervidor en la base de la columna. Este vapor, se obtiene
del diéxido de carbono de aita pureza, no esta en equilibrio con el didxido de
carbono liquido con el que tiene contacto en la columna, y esta diferencia provee [a
fuerza motriz para remover oxigeno del didxido de carbono liquido.

El tamafo de 1a columna, a pesar de no ser el objetivo de este trabajo, es critico
para el proceso, generalmente se utilizan empaques especiales que provean el
numero minimo de platos tedricos.

La temperatura de descarga del dioxido de carbono liquido en la parte baja de la
columna es una funcidon de la presion. La temperatura de operacion del
condensador primario como de!l condensador de venteo o reflujo es funcién de |a
presion y también del tamafno y temperatura del otro condensador. Finalmente, la
fuente de temperatura en el estanque depende de la presion y de la pureza de
ingreso de |la corriente de gas.

De lo anterior se puede observar que es posible recuperar didxido de carbono de

aita pureza partiendo de fuentes de baja pureza como los gases de fermentacion y
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los trasiegos en tanques, con pérdidas de dibxido de carbono minimas en el sistema
de recuperacion durante el venteo; estas ventajas no se tienen con el actual sistema
de recupera-cién.

En la tabla No VIL.11 se muestran eficiencias de recuperacién y contenidos de
oxigeno utilizando una columna para separar los gases no condensables, y en la
figura V1.2, se muestra un esquema de la operacion de este equipo.

Las ventajas que presenta el nuevo proceso incluyen la recuperacién economica de
diéxido de carbono con niveles de concentracidon de 80% en volumen mayor, y
produce didxido de carbono liquido con niveles de contenido de oxigeno menores a
10 mg/L, purgas menores de didxido de carbono. Estos datos se basan en las
mediciones gue se muestran en las tablas Nos VIIL.10 y VIL.11.

La reduccién de emisiones de didxido de carbono a la atmoésfera significa una
reduccion del impacto ambiental.

Las mejoras en cuantc medicidn de flujos y control e instrumentacion, son
basicamente para mejorar el control de calidad del didxido de carbono. Una
observacion importante es que cuando a la linea se conecta el flujo de gases
provenientes de mas de un tangue fermentador, no se puede tener el dato exacto de
cuanto gas se ha recibido de cada tanque, por esta razén se considera importante
poder medir el flujo de gases gue abandonan cada tangue. El medidor en cada
tangue debe ubicarse en la tuberia antes de encontrar la division del flujo hacia la
purga o hacia la linea de recuperacion.

Es importante poder medir la cantidad de flujo de gas que ingresa como la cantidad
gue sale del tanque fermentador, para poder tener historiales precisos del balance
de materia de cada tanque. Asi, ademas de medir el flujo de salida, se necesita

contar con un medidor de flujo de entrada, pues también se utiliza didxido de
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carbono puro para promover la agitacidon dentro del tanque. La falta de los
anteriores dos medidores no permite que pueda registrarse la eficiencia real de
recuperacion para cada tanque que ha fermentado.

La importancia de estos medidores es que permiten saber si el equipo esta
cumpliendo con su objetivo y cuando debe parar para recibir mantenimiento.
También permiten detener la operacién del sistema en caso de que por falla en
algun equipo, se contamine el producto que ya se ha purificado. O desperdiciar
recursos y energia al ingresar al sistema una corriente de gas que no se estara
purificando correctamente.

Todas las mejoras del sistema se agrupan e ilustran en la figura No VI1.3, la cual
muestra un diagrama del sistema mejorado para recuperacion de didxido de
carbono. EI conjunto del sistema mejorado representa el logro del objetivo del
trabajo: es el disefio de un sistema de recuperacién del Dioxido de Carbono (CO»),
producto de la fermentacion alcoholica en el proceso de elaboracién de cerveza, que
mejora la calidad y cantidad de recuperacién del sistema actual en una fabrica de
cerveza.

Especificamente aprovecha mayor cantidad de CO, que interviene en el proceso
para poder ser purificado, logra purgas bajas y aceptables de CO,, es un sistema
que mejora la calidad de recuperacion de CO, en fase liquida, logrando una pureza
no menor de 99.99% (ver tabla No VIl.11) y a {a vez reduce el impacto ambiental

con emisiones de COo.
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IX. CONCLUSIONES

. El sistema actual gue se utiliza para la recuperacion de didéxido de carbono
producto de la fermentacion alcohdlica en la fabricacion de cerveza purga por lo
menos 14196.1 gramos de didxido de carbono por cada metro cubico (1000
litros) de cerveza hacia el ambiente, representa el 327 % del total que se

produce. (ver seccion VILA).

El sistema mejorado gue se presenta en la figura No VII.3 aprovecha mayor
cantidad de CO; , recolecta desde gue la corriente de gas tiene 80% pureza en
voiumen y permite el reingreso de CO: que se utiliza en otras etapas del proceso

de fabricacion de cerveza. (ver seccion VIL.C.2.a.5 y las tablas VI1.10 y Vil.11).

. El sistema mejorado logra purgas menores de CO. por lo tanto, mejora la
cantidad de recuperacion. {la seccidon VI.C 2 a propone la reduccion de estas

purgas, ver figura Vil 3y las tablas VIL.10 y VIL.11.

. El sistema propuestc mejora la calidad de recuperaciéon de CO; en fase liquida,

se estima que logre una pureza no menor de 99.99%. (ver tablas VI.10 y Vil.11).

El sistema propuesto al reducir la cantidad de purgas del actual sistema, reduce

el impacto ambiental con emisiones de CO. (ver seccion VII.C.2.a.8).



6. El lavador de gases dual que se propone en la seccién VI.C.2 a aumenta la
eficiencia de separacidn de compuestos organicos y solubles en agua, o que

permite aumentar la pureza del dioxido de carbono que se recupera.

7 La eficiencia de la compresion del didxido de carbono aumentara, reduciendo ia
temperatura de la corriente de gas que Ingresa al compresor. Aumenta también
la eficiencia en cuanto a remocion de humedad en ia corriente de gas (Ver

secciones VI1.C 2.a3y Vil.C.2a4)
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X RECOMENDACIONES

1.

Para poder aplicar cualquiera de las mejoras propuestas en este trabajo, la
cerveceria debe evaluar su capacidad de produccion, y los consumos de dioxido
de carbono en la misma, para poder estimar el costo que el sistema puede
implicar.

La rentabilidad del equipo dependera del costo que pueda representar el equipo
y la ganancia econdmica que pueda representar la recuperacion de mayor
cantidad de dioxido de carbono. Evidentemente es necesario un estudio
economico y financiero para los cambios que se proponen para poder evaluar las
ventajas economicas del sistema.

Antes de aplicar cualquiera de ias mejoras propuestas por este trabajo, se deben
obtener datos precisos de los requerimientos de flujos, temperaturas, presiones y
calidad de cada etapa de recuperacion, para poder dimensionar |os equipos. El
dimensionamiento es critico al fabricar o seleccionar el equipo pues de la
precision con que se calcule dependera la eficiencia del mismo y su contribucion

para que realmente mejore el sistema.
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XII. APENDICE

A GLOSARIO

1. Adjuntos

Los adjuntos son materiales formados por carbohidratos no maltosos, con una
composicion y propiedades apropiadas que complementan o suplementan en forma
beneficiosa al principal material empleado en la fabricacidn de cerveza: la malta
hecha a base de cebada.

2. Agua Suave

Agua libre de calcio y sales de magnesio.

3. Atenuacién

También se le conoce como grado de atenuacion o grado de fermentacion. La
reduccion porcentual del la gravedad especifica del mosto causada por la
transformacién de su contenido de azucares en alcohol y diéxido de carbono
gaseoso a traves de la fermentacion. Las azucares fermentables en el mosto (tienen
una gravedad especifica mayor al agua) se convierten en alcohoi (tiene gravedad
especifica menor al agua) y didéxido de carbono gaseoso.

La atenuacion aparente se refiere a la atenuacion de la cerveza conteniendo atcohol
pero no didoxido de carbono. Es aparente pues no representa la perdida de exiracto
durante la fermentacién, debido a que la caida en gravedad causada por ia
transformacion de azucares se adiciona a la del alcohol, la cual es menor que la del
agua. La atenuacidn aparente se puede convertir a atenuacién real multipl.icéndola
por 0.819. Debido a que es mas facil de medir que la atenuacion real, es el método
mas comunmente utilizado por las cervecerias, por convencion el termino

atenuacion sin calificativos invariablemente significa atenuacion aparente.



La atenuacion real se refiere a la atenuacion de 1a cerveza sin considerar el aicohol
ni el dioxido de carbono. E| didxido de carbono es evaporado y el alcohol se
remueve por destilacién. Enia industria de cerveza casi solo se utiliza la atenuacion
aparente para medir el progreso de |la fermentacion.

El grado de fermentacion se calcuia con la siguiente formula:
GF="""""7000  (Ecuacion I1.117)

donde GF significa grado de fermentacion, expresado en porcentaje; EQ significa
extracto original, expresado en °Plato y EF significa extracto final, expresado
también en °Plato.

4. Diacetilo

Un compuesto volatil producido en la cerveza por la decarboxilacion oxidativa de 10s
acidos acetohidroxilos (2-a-acetailactato) producido por levaduras. El diacetilo
contribuye al sabor de manteguilla en la cerveza.

5. Extracto

La cantidad total de materia disuelta en el mosto dulce después de prensar vy filtrar
los granos de malta y a veces adjuntos como maiz y arroz. Composicion tipica:
80% carbohidratos (dextrinas, azucares fermentables), 8% materia nitrogenada, 5%
glicerina, 3 a 4 % de substancias minerales, resinas y gomas. Estos extractos en
solucion determinan la gravedad inicial del mosto, que generaimente se mide con un
sacarémetro y se expresa en grados Plato.

Generalmente se utilizan los términos extracto aparente y extracto real, el primero es
la medicion de ia gravedad del mosto incluyendo el aicohol en solucidn, para la
medicion del extracto real antes de medir la gravedad, se destila el alcohol del

mosto.
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6. Grado de Fermentacion

Ver Atenuacion (XIil.A.3).

7. Grado Plato

Una expresion sacaromeétrica de la gravedad especifica como peso y extracto en
100 gramos de solucién a una temperatura de 17.5 °C. El sacarémetro original fue
disefiado por Balling en 1843 pero sus tablas fueron ligeramente erréneas y fueron
mas tarde corregidas por el Dr. Plato para la Comision Imperial Alemana (Normal-
Eichungskomission). Abreviacion: °P.

8. Gravedad Especifica

Una medida de la densidad de un liquido o sdlido comparandolo con el agua, se le
da el valor de 1.000 a 4°C. Para mejor precision, la gravedad especifica de liquidos
debe medirse siempre a una temperatura 1o mas cercana posible a esta La
gravedad especifica es una cantidad adimensional porque se expresa como un radio
donde todas las dimensiones se cancelan. Abreviacién: s g.

9. Kraeusen

Etapa de la fermentacion que se caracteriza por |a formacion de cabezas de espuma
‘rocosas’ o con forma de ‘coliflor’ que aparecen en la superficie del mosto durante
sus primeros dias de fermentacion. Cuando alcanzan su punto maximo, entre el 4° y

7°dia, se les llama Kraeusen alto.
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TablaNo 12.1 Propiedades Termodindmicas del Diéxido de Carbono. Tomada de (-10-)

VOLUMEN m*fkg ENTALPIA® klikg ENTROPTA® kJi{kg)(K)
x 10" Vapor Sdlido o Liquido Vapor Solido o Liguide Vapor

DENSIDAD kg/m*
Sélido o Liquido

PRESION
kPa Absoluta  a gauge

TEMPERATURA

-100 8736 1585 2327 128 6 1428 4509
58 B41B 1593 1216 128 2 1442 a7y
95 -80 33 1591 1583 1305 144 4748

54 75.64 1588 1314 1339 1459 471

52 7044 1565 1095 1353 1482 4687

.a0) 6406 1582 97 1377 1 405 4658

88 56 57 1579 77ia 40 2 1 463
-85 7.8 1575 513 1426 15 4603
-84 ar s 1573 530.7 1451 1, 4376

g &2 BLEE 15649 487 1 147.6 1, 455
& 83 179 1565 3977 1501 7 4523
- 785 0 1562 3547 152 1 1 4504
3 44 1561 3398 527 1 4458
3 225 1558 267 1 155 2 1 1473
443 155 245.9 157 9 1 4449
637 1549 2151 1605 1672 4475
56 8 1545 1557 183 1 1525 aary
126 9 1541 160 8 165.8 1538 47378

185 7 55 1355 165.4 1 E51 43z
2076 2 1211 1711 1 664 4328
255 4 7 105 1 1739 1677 4304

3085 2 5123 ATE T 1¢3 47281
3658 7 €1 1795 1,703 4287

416 7 1513 7222 181 4 1722 4725

e T ira 7222 3635 2641 425
430 4 1175 o 3815 2643 4224
775 1955 c472 357 et 4003
528 2 “i51 59.78 185 9 2575 4375
552.3 1154 55 41 3905 2,641 4203

5136 396 2 7707 47
47 53 7773 40

Y. 2739 517

415 2755 415
3616 : 1743
3z 4733
1 73 4173
¢ 73 415
gs ] LAR)

73 ;

74 i

o8 7 1
04 7z
v, - -
50 451 3
4 e a5 1 Z
& -5 3 4593 7 4
. 1 2 o 4526 734.4 257 24
g 2 ) Tt 467 8 7341 2 4
5 i 3 1449 27272 T334 20 4
7 g 304 1334 4765 733 3027 5 663
: 504 14 a81 4 raz.2 3043 3083
231 11§ 4655 7314 3049 2673
B 3305 ay 4303 7305 3078 362

> Fans 19 33 435 729.4 31052 265
2 1673 303 4398 Py 3108 3637
4 &5 5645 5547 7258 4 3196 24923
" 17 & 435 505 8 V23 3143 308
1 82 7578 515 T30 3 161 3,894
0 31 4400 563 6 735 520 4 Ti85 3178 3679
12 33 4529 B8 2 69 525 5 7361 3198 3664

4 a6 1865 831 ¢ 6 445 531 6 7135 317 384
15 10 5109 8142 6 505 5376 7105 3 2 3833
3 5454 2363 7055 5577 543 8 707 2 3256 38517

s} 5727 5626 7IE 2 5157 550.4 703 5 3278 38
] 660 5900 7536 4745 5573 €95 4 3 303 3743
24 5285 6164 7289 4357 555 694 6 3337 1765
26 £561 6420 696.4 3914 576.4 5688.2 3.364 3745

28 6890 6769 655 7 345 586.3 6791 3403 a7
0 7211 7110 533 1 23 602 5 6644 3454 3658
311 73852 7281 467 9 21437 B34.3 6343 3.557 3552
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Figura No X111 Diagraa de Mollier para el Dioxido de Carbono. (-10-)
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Figura No 12.3 Gréfica de disponibilidad de CO,. Tomado de (-10-).
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