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Capítulo  6

balances de masa y energía

Introducción

Balances de masa

Balances de energía

introducción

En este capítulo se plantean los balances de masa correspondientes a cada una de las operaciones unitarias del proceso de producción. Los mismos se utilizarán luego para el diseño y adopción de los equipos necesarios. Los balances de masa se plantean para una cantidad total de salvado a procesar de 177 t diarias, lo que da una cantidad de 7375 kg/h si se trabaja 24h. Para todos los balances de masa se considera estado estacionario.

Se incluyen también en este capítulo, los balances de energía necesarios para el cálculo de los equipos de transferencia térmica.

balances de masa 

A. Secado del salvado de arroz

El contenido inicial de agua en el salvado de arroz es de 12% y debe reducirse a un 5% en un secador de lecho vibrofluidizado. Para el secado se emplea aire caliente en contacto directo con el salvado, cuyas características fueron definidas en el Capítulo 5. El balance de masa se ilustra en la Figura 6.1, y queda expresado como sigue:
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Donde 

Gs = flujo másico de aire (kg a.s/h)

Ss = flujo másico de salvado (kg s.s/h)

H1 = humedad del aire a la entrada del secador (kg agua/kg.a.s)

H2 = humedad del aire a la salida del secador (kg agua/kg.a.s)

We = humedad del salvado a la entrada del secador (kg agua/kg. s.s)

Wf = humedad del salvado a la salida del secador (kg agua/kg. s.s)
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Figura 6.1 Balance de masa para el secado 

En la Tabla 6.1 se listan las características de ambas corrientes en el secador. El cálculo del flujo másico de aire se desarrolla en el Capítulo 7.

Tabla 6.1  Características de las corrientes en el secador

	Aire
	Salvado de arroz

	H1
	0.035 kg agua/kg.a.s
	We
	0.12 kg agua/kg. s.s

	H2
	0.17 kg agua/kg.a.s
	Wf
	0.05 kg agua/kg. s.s

	Gs
	3316.3 kg a.s/h
	Ss
	6490 kg s.s/h


Del balance de masa se puede determinar la humedad del aire a la salida del secador, como sigue:
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B. Extracción del aceite de salvado de arroz

El balance de masa para esta operación se ilustra en la Figura 6.2, y queda expresado de la siguiente manera:
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Donde 

Se = cantidad de salvado a extraer que se coloca en el extractor (kg)

DCr = flujo másico de dióxido de carbono de reposición (kg/h)

DCt = flujo másico de dióxido de carbono necesario para la extracción (kg/h)

DCs = flujo másico de dióxido de carbono de recirculación (kg/h)

(e = tiempo de extracción (h)

Ab = cantidad de aceite bruto obtenido (kg)

Sa = cantidad de salvado agotado que se retira del extractor (kg)
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Figura 6.2 Balance de masa para la extracción del aceite

El flujo másico de dióxido de carbono necesario para realizar la extracción se determina en el Capítulo 7. Se estima una pérdida del 2% del solvente durante la separación del dióxido de carbono y el aceite.

En la Tabla 6.2 se listan las características de las corrientes en el proceso de extracción. La operación de extracción se realiza de forma semicontinua: mientras que el solvente circula de manera continua, el salvado es cargado y descargado del los extractores después de cada extracción. Se debe recordar que la operación será diseñada con recirculación del solvente. Como se definió convenientemente en el Capítulo 5, se considera una eficiencia del 90% para la extracción.

Tabla 6.2  Características de las corrientes en la extracción del aceite

	Dióxido de carbono
	Salvado de arroz

	DCt
	113870 kg/h
	Se
	14750 kg

	DCr
	2277.4 kg/h
	Sa
	12095 kg

	DCs
	111592.6 kg/h
	Ab
	2655 kg

	(e
	2h
	
	


C. Desodorización del aceite

El balance masa para el proceso de destilación al vacío por arrastre con vapor se ilustra en la Figura 6.3 y queda expresado por la siguiente ecuación:
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Donde 

Ab = flujo másico de aceite bruto (kg/h)

Wv = flujo másico de vapor saturado (kg/h)

Rd = flujo másico de residuo de la destilación (kg/h)

Db = flujo másico de destilado bruto (Kg/h)
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Figura 6.3 Balance de masa para la desodorización

La cantidad teórica de vapor inyectado debería ser igual al volumen de los vapores de las sustancias a evaporar. En la práctica, la cantidad de vapor inyectado es superior, pudiendo alcanzar valores de 4 a 1, según el equipo [80].

Considerando una densidad de 913 kg/m3 para los compuestos que se separan en el destilado, el caudal volumétrico del destilado es 0.03 m3/h. Si se toma una relación de 4 a 1, la cantidad de vapor a inyectar es de 0.12 m3/h. 

Para alcanzar la temperatura necesaria para el arrastre de los componentes de interés, el vapor suministrado debe tener una presión mínima de 100 kg/cm2. La densidad del vapor bajo estas condiciones (10 MPa y 300ºC) es de 55.46 kg/m3. 

Tabla 6.3  Flujos másicos para la desodorización

	Vapor saturado
	Aceite de salvado de arroz

	Wv
	6.65 kg/h
	Ab
	1327.5 kg/h

	
	
	Db
	26.55 kg/h

	
	
	Rd
	1307.6 kg/h


La Tabla 6.3 muestra los flujos másicos de la operación. El destilado bruto representa aproximadamente el 2% del aceite bruto.

D. Esterificación del destilado

El balance de masa para la esterificación en medio ácido queda definido de acuerdo a la siguiente expresión, teniendo en cuenta que la reacción se lleva a cabo en forma bacht. En la Figura 6.4 se ilustra el balance de masa para esta operación.
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Donde 

Db = cantidad de destilado bruto colocado en el reactor (kg)

Ct = cantidad de catalizador necesario para la esterificación (kg)

Et = cantidad de etanol (kg)

De = cantidad de destilado esterificado (kg)

Ac = fase acuosa separada, contiene agua y el alcohol remanente (kg)



Figura 6.4 Balance de masa para la esterificación

Con un total de destilado a procesar por día de 637.2 kg, y teniendo en cuenta que el tiempo total de operación es de 2.5 h (el cual incluye los tiempos muertos de calentamiento del destilado, carga, descarga y limpieza del reactor), la cantidad a procesar por operación es de 66.37 kg.

La cantidad de etanol y de catalizador se obtienen de acuerdo a lo expuesto en el Capítulo 5, y la cantidad de destilado esterificado se obtiene de la estequiometría de la reacción. 

La concentración de ácidos grasos libres en el destilado es de 49.03%. El 80% de ellos está representado por ácido linoleico, y el 20% restante, por ácido palmítico. El peso molecular promedio de la fracción de ácidos grasos será 260.8 kg/kmol, y el peso molecular promedio de la fracción de ácidos grasos esterificados en la corriente de salida del reactor será 303.2 kg/kmol, manteniendo la misma proporción de ácidos grasos.

La densidad del etanol es 789 kg/m3, la del destilado puede considerarse 913 kg/m3 y la del ácido sulfúrico, 1841 kg/m3. En la Tabla 6.4 se presentan las características de las corrientes en el proceso de esterificación.

Tabla 6.4 Características de las corrientes de esterificación

	Etanol + catalizador
	Destilado de desodorización

	Ct
	2.89 kg
	Db
	66.37 kg

	Et
	46 kg
	De
	71.20 kg

	Ac
	40.97 kg
	Θr
	2.5 h


De los 66.37 kg de destilado que ingresan, 33.82 kg no son AGL. Del total de AGL, el 94% se esterifica (0.1175 kmol) y el resto sale del reactor sin esterificar (0.0075 kmol).

E. Fraccionamiento del destilado esterificado

Se plantea un balance masa global para las dos operaciones sucesivas de fraccionamiento. El mismo, queda definido por la siguiente expresión, teniendo en cuenta que la operación se lleva a cabo de forma semicontinua con reciclo de solvente:
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Donde  

De = cantidad de destilado esterificado (kg)

DCt = flujo másico de dióxido necesario para el fraccionamiento (kg/h)

Ct = flujo másico de concentrado de tocoferoles y tocotrienoles al 30% (kg)

Ef = cantidad de extracto del fraccionamiento (kg)

DCr = flujo másico de dióxido de carbono de reposición (kg/h)

DCs = flujo másico de dióxido de carbono de recirculación (kg/h)

Θf = tiempo total de fraccionamiento (h)

En la Figura 6.5 se ilustra el balance de masa para el fraccionamiento.


Figura 6.5 Balance de masa para el fraccionamiento

El flujo másico de dióxido de carbono necesario para realizar el fraccionamiento se determina en el Capítulo 7. Se estima una pérdida del 2% del solvente durante la separación del dióxido de carbono y el extracto. En la Tabla 6.5 se listan las características de las corrientes en el proceso de fraccionamiento. 

Tabla 6.5 Flujos másicos para el fraccionamiento

	Dióxido de carbono
	Destilado esterificado

	DCt
	1225.6 kg/h
	De
	86.31 kg

	DCr
	24.5 kg/h
	Ct
	13.37 kg

	DCs
	1201.1 kg/h
	Ef
	72.94 kg

	Θf
	3 h
	
	


Se considera para la columna de fraccionamiento una eficiencia de separación del 95%, de manera que el residuo de columna contiene el 95% del total de vitamina E contenida en la alimentación, y el extracto, el 5% restante. Se considera que las proporciones de cada componente del destilado esterificado son idénticas a las del destilado sin esterificar, presentadas en la Tabla 5.7.

balances de energía 

A. Secado de salvado de arroz

Este balance de energía se plantea para llevar el aire desde las condiciones ambientales hasta la temperatura y humedad necesarias para el secado. Los requerimientos energéticos se calculan para las condiciones seleccionadas en el Capítulo 5, a partir del diagrama psicrométicro para el aire a presión atmosférica. La Figura 6.6 esquematiza el proceso de secado. Para un flujo másico de aire de 3449 kg/h, el balance de energía queda expresado en la Tabla 6.6

Tabla 6.6  Requerimientos energéticos para el precalentamiento del aire de secado

	Equipo
	Condición inicial
	Condición final
	ΔH (kJ/kg)
	Q (kJ/h)

	IC1
	Aire con Tbs 19.4ºC y 

Tbh 15.3ºC
	Aire con Tbs 65ºC y 

Tbh 38.5ºC
	109 
	375941 


Si se utiliza vapor saturado a 5 bar de presión absoluta para producir el calentamiento, el flujo másico necesario de vapor es 166.6 kg/h, considerando un calor latente de 2051 kJ/kg para el vapor.

B. Extracción del aceite

Los requerimientos energéticos se calculan para la condición experimental seleccionada en el Capítulo 5 a partir del diagrama T-S para el dióxido de carbono. Existen tres lugares dentro del ciclo en donde se realizan intercambios de calor. Éstos tienen como objetivo ajustar las condiciones de temperatura según las necesidades en cada etapa del ciclo. La Tabla 6.7 presenta el balance de energía para las condiciones de trabajo. 

Generalmente, los equipos de plantas de estas características se diseñan para ser versátiles respeto de otras materias primas. Una opción adecuada es diseñar los equipos para trabajar a 30 MPa y 80ºC, ya que estas condiciones permitirán trabajar con otras materias primas en caso de ser necesario. El Diagramas T-S para las condiciones de operación se presentan en las Figuras 6.7

El cálculo de caudal de solvente se presenta en el Capítulo 7.

Tabla 6.7 Requerimientos energéticos para las condiciones de trabajo

	
	Presión en el extractor: 25 MPa


	Temp. en el extractor: 80ºC
	Presión en el separador: 6 MPa
	Temp. en el separador: 80ºC

	Equipo
	Condición inicial
	Condición final
	ΔH (kJ/kg)
	Q (kJ/h)

	BMB1
	Líquido subenfriado

6 MPa, 10ºC
	Fluido supercrítico

25 MPa, 25ºC
	41.85
	4766028.8

	IC2
	Fluido supercrítico

25 MPa, 25ºC
	Fluido supercrítico

25 MPa, 80ºC
	113.0
	12868277.9

	IC3
	Gas/líquido

6 MPa, 22ºC
	Gas sobrecalentado

6 MPa, 30ºC
	62.78
	7149043.3

	IC4
	Gas sobrecalentado

6 MPa, 30ºC
	Líquido subenfriado

6 MPa, 10ºC
	-217.6
	-24783350


C. Desodorización del aceite

Este balance de energía se plantea para el precalentamiento de la alimentación antes de ingresar a la columna de destilación. La alimentación viene de un tanque de almacenamiento, cuya temperatura puede considerarse igual a la del ambiente. La alimentación puede calentarse hasta una temperatura máxima de 65ºC, dado que estamos trabajando a presión atmosférica y temperaturas superiores provocarían la destrucción de la vitamina E. 

Para el precalentamiento de la alimentación se utiliza en residuo de la misma columna de destilación. Las características de los fluidos son mostradas en la Tabla 6.8.

El balance de calor para la alimentación es [77]:
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De esta expresión se obtiene que el calor necesario para el precalentamiento es 122913225 J/h. Del balance de energía para el residuo de destilación, se obtiene la temperatura  de salida del mismo.

Tabla 6.8 Características de las corrientes en el precalentador

	Aceite (alimentación)
	Residuo de destilación

	Flujo másico (Ab)
	1327.5 kg/h
	Flujo másico (Rd)
	1307.6 kg/h

	Cp
	1970 J/kg.ºC
	Cp
	1970 J/kg.ºC

	Temperatura entrada
	18 ºC
	Temperatura entrada
	300ºC

	Temperatura de salida
	65 ºC
	Temperatura de salida
	252 ºC


D. Esterificación del destilado

El reactor debe ser calefaccionado mediante la circulación de vapor por una camisa externa, a fin de alcanzar y mantener constante la temperatura de reacción. En una primera instancia, se debe calentar le destilado bruto que es introducido en el reactor, y seguidamente, se tiene una mezcla de etanol y destilado, la cual debe permanecer a temperatura constante para llevar a cabo la reacción. Para ambos aplicaciones se utiliza vapor saturado a 5 bar de presión absoluta como fluido calefactor.

En la Tabla 6.9 se muestran las características de los fluidos de intercambio para la etapa de calentamiento del destilado bruto introducido dentro del reactor.

Tabla 6.9 Características de los fluidos de intercambio en el reactor

	Destilado bruto 
	Vapor de la camisa

	Cantidad másica (Db)
	66.37 kg
	Flujo másico
	3 kg/h

	Cp
	1970 J/kg.ºC
	Calor latente
	2051 kJ/kg

	Temperatura de entrada
	18 ºC
	Temperatura entrada
	100 ºC

	Temperatura de reacción
	65 ºC
	Temperatura de salida
	100 ºC

	
	
	Θc
	5 min


El balance de calor para el calentamiento del destilado bruto en el reactor es el siguiente [77]:
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De esta expresión se obtiene que el calor necesario para calentar el destilado bruto es 6145198 J. Del balance de energía para el vapor que circula por la camisa se obtiene el flujo másico de la Tabla 6.10, considerando un calor latente del vapor de 2051 kJ/kg.

El calor específico de la mezcla en el reactor (cuando se ha introducido el etanol) se estima a partir de las fracciones másicas de cada componente. Se obtiene un valor de 2154 J/kg.ºC a partir de los datos mostrados en la Tabla 6.10

Tabla 6.10 Calores específicos de los componentes del reactor

	Etanol  
	Destilado bruto

	Fracción másica
	0.40
	Fracción másica
	0.60

	Cp
	2430 J/kg.ºC
	Cp
	1970 J/kg.ºC


La Tabla 6.11 muestra las características de los fluidos de intercambio una vez introducido el etanol. La mezcla debe alcanzar la temperatura de reacción en 5 min, y luego se debe mantener la misma durante la mitad del tiempo de reacción (aproximadamente 1 h).

Tabla 6.11 Características de los fluidos de intercambio durante la reacción

	Mezcla destilado-etanol 
	Vapor de la camisa

	Cantidad másica (C)
	112.37 kg
	Flujo másico
	3.6 kg/h

	Cp
	2154 J/kg.ºC
	Calor latente
	2051 kJ/kg

	Temperatura de la mezcla

	35 ºC
	Temperatura entrada
	100 ºC

	Temperatura de reacción
	65 ºC
	Temperatura de salida
	100 ºC

	
	
	Θc
	5 min


El balance de calor para la mezcla en el reactor es [77]:
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De esta expresión se obtiene que el calor necesario para mantener la temperatura durante el curso de la reacción es 7383600 J. Del balance de energía para el vapor de la camisa, se obtiene el flujo másico mostrado en la Tabla 6.12, considerando un calor latente de 2051 kJ/kg para el vapor a la presión de trabajo.

E. Fraccionamiento del destilado esterificado

Al igual que para la extracción del aceite, los requerimientos energéticos se calculan para las condiciones de operación seleccionadas en el Capítulo 5 a partir del diagrama T-S para el dióxido de carbono. También existen tres lugares dentro del ciclo en donde se realizan intercambios de calor. Éstos tienen como objetivo ajustar las condiciones de temperatura según las necesidades en cada parte del ciclo.

Tabla 6.12 Requerimientos energéticos para las condiciones de trabajo (Etapa 1)

	
	Presión en el extractor: 13.6 MPa


	Temp. en el extractor: 45ºC
	Presión en el separador: 6 MPa
	Temp. en el separador: 45ºC

	Equipo
	Condición inicial
	Condición final
	ΔH (kJ/kg)
	Q (kJ/h)

	BMB2
	Líquido subenfriado

6 MPa, 10ºC
	Fluido supercrítico

13.6 MPa, 19 ºC
	31.4
	38485.6

	IC8
	Fluido supercrítico

13.6 MPa, 19ºC
	Fluido supercrítico

13.6 MPa, 45ºC
	75.34
	92336.7

	IC9
	Gas/líquido

6 MPa, 22ºC
	Gas sobrecalentado

6 MPa, 50ºC
	156.9
	192428.3

	IC10
	Gas sobrecalentado

6 MPa, 50ºC
	Líquido subenfriado

6 MPa, 10ºC
	-251.13
	-307784.9


Se debe recordar que el fraccionamiento consta de dos etapas en sucesión. La Tabla 6.12 presenta el balance de energía para las condiciones de trabajo para la primera etapa, y la Tabla 6.13, el balance de energía para las condiciones de trabajo para la segunda etapa. 

Como ya fue mencionado anteriormente, los equipos de plantas de estas características se diseñan para ser versátiles respeto de otras materias primas, dado que puede utilizarse la planta para fraccionar otros compuestos y aislar otros componentes activos. De igual manera que para el diseño de la planta de extracción de aceite a partir de matrices sólidas, es adecuado diseñar los equipos para trabajar a 30 MPa y 80ºC, ya que estas condiciones permitirán trabajar con otros productos para fraccionar en caso de ser necesario. 

Los Diagramas T-S para las condiciones de operación de cada una de las etapas se presentan en las Figuras 6.8 y 6.9, respectivamente.

Tabla 6.13  Requerimientos energéticos para las condiciones de trabajo (Etapa 2)

	
	Presión en el extractor: 20.4 MPa


	Temp. en el extractor: 80ºC
	Presión en el separador: 6 MPa
	Temp. en el separador: 80ºC

	Equipo
	Condición inicial
	Condición final
	ΔH (kJ/kg)
	Q (kJ/h)

	BMB2
	Líquido subenfriado

6 MPa, 10ºC
	Fluido supercrítico

20.4 MPa, 25ºC
	41.85
	51308.1

	IC8
	Fluido supercrítico

20.4 MPa, 25ºC
	Fluido supercrítico

20.4 MPa, 80ºC
	129.75
	159073.5

	IC9
	Gas/líquido

6 MPa, 22ºC
	Gas sobrecalentado

6 MPa, 50ºC
	156.9
	192428.3

	IC10
	Gas sobrecalentado

6 MPa, 50ºC
	Líquido subenfriado

6 MPa, 10ºC
	-251.13
	-307784.9


E.1 Precalentador de alimentación
El siguiente balance de energía se plantea para el precalentamiento de la alimentación antes de ingresar a la primera columna de fraccionamiento. La alimentación viene de un tanque de almacenamiento intermedio, cuya temperatura puede considerarse igual a la del ambiente. La misma debe calentarse hasta 40-45ºC, que es la temperatura de fraccionamiento de la primera zona de la primera columna. 

La cantidad de destilado esterificado a precalentar para cada operación de fraccionamiento es de 86.31 kg. Se estima un tiempo de precalentamiento de la alimentación de 5 min. Se utiliza como fluido calefactor el residuo de la columna de destilación, que después de haber sido utilizado para precalentar la alimentación de dicha operación, aún posee energía suficiente para precalentar la alimentación de la columna de fraccionamiento.

Las características de los fluidos son mostradas en la Tabla 6.15. El balance de calor para la alimentación es
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De esta expresión se obtiene que el calor necesario para el precalentamiento es 55088883 J/h. Del balance de energía para el residuo de destilación, se obtiene la temperatura de salida del mismo.

Tabla 6.14  Características de las corrientes en el precalentador

	Destilado esterificado
	Residuo de destilación

	Cantidad másica (De)
	1035.7 kg/h
	Flujo másico (Rd)
	1307.6 kg/h

	Cp
	1970 J/kg.ºC
	Cp
	1970 J/kg.ºC

	Temperatura entrada
	18 ºC
	Temperatura entrada
	252 ºC

	Temperatura de salida
	45 ºC
	Temperatura de salida
	230 ºC
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� Cuando se introduce en el reactor el etanol, que se encuentra a temperatura ambiente, se produce un descenso de la temperatura de la mezcla presente en el reactor.
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