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RESUMEN

Los lodos de las plantas de tratamiento de aguas residuales son vistos como los
principales residuos no deseados, que se generan producto del tratamiento fisico,
quimico y/o bioldgico de las aguas residuales de tipo industrial. No obstante, estudios e
investigaciones han evidenciado un potencial energético aprovechable de lodos
mediante procesos de pirdlisis, garantizando la obtencion de productos con
caracteristicas combustibles que le dan un valor agregado a estos residuos. En tal
sentido, el presente proyecto evalla los escenarios mas favorables para el
aprovechamiento de lodos de una PTAR de una empresa cervecera, estableciendo el

disefio basico de una planta piloto.

El desarrollo del proyecto se baso en las fases de ingenieria conceptual y basica. En la
ingenieria conceptual se definio el proceso de pirdlisis lenta, como mejor alternativa para
obtener un biocarbon precursor del carbén activado, el mismo que fue el producto
pirolitico seleccionado en base a las necesidades del mercado ecuatoriano. Respecto a
la ingenieria basica se establecid los criterios técnicos del disefio, que comprendieron

dimensionamiento, localizacion, distribucion y analisis econdmico del proyecto.

Considerando la generacion de 4 toneladas diarias de lodo, se establecio el disefio de
una planta piloto para una produccion de 125 ton/afio de carbon activado, planteando
una reduccion del 17% de importaciones anuales. El andlisis de indicadores econdémicos
sefala el proyecto como viable durante un periodo de 10 afios, con un VAN de
$509.624,41, TIR de 27% y un periodo de recuperacion de inversion de 3,74 afios.

Palabras Claves: Lodos de aguas residuales, Pirolisis, Carbon activado, Biocarbén,

Planta piloto.



ABSTRACT

The sludges from wastewater treatment plants has been the main unwanted waste, which
is generated from a physical, chemical and/or biological treatment of industrial
wastewater. However, studies and research have shown that sludge has an energy
potential that can be exploited through pyrolysis processes, guaranteeing the obtaining
of products with combustible characteristics that give added value to these wastes. In this
sense, the present project evaluates the most favorable scenarios for the use of sludge

from a WWTP of a beer company, establishing the basic design of a pilot plant.

The development of the project was based on the conceptual and basic engineering
phases. In conceptual engineering, the slow pyrolysis process was defined as the best
alternative to obtain biochar, an activated carbon precursor, which was the pyrolytic
product selected based on the needs of the Ecuadorian market. Regarding the basic
engineering, the technical criteria of the design were established, which included sizing,

location, distribution and economic analysis of the project.

Considering the generation of 4 tons of sludge per day, the design of a pilot plant for a
production of 125 tons / year of activated carbon was established, raising a 17% reduction
in annual imports. The analysis of economic indicators indicated the project as viable for
a period of 10 years, with an NPV of $ 509.624,41, IRR of 27% and an investment
recovery period of 3,74 years.

Keywords: Wastewater sludge, pyrolysis process, activated carbon, biochar, pilot plant
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1.

CAPITULO 1

INTRODUCCION

1.1

Descripcion del Problema

Las plantas de tratamiento de aguas residuales (PTAR) procesan agua
mediante procesos fisicos, quimicos y bioldgicos, con el fin de reducir altas
cargas contaminantes. Como parte de los procesos involucrados en el
tratamiento de aguas, si bien, se genera un efluente que puede ser aplicado
para riego o incorporado a un cuerpo de agua, también se genera una
notable cantidad de lodos con contenido de biomasa, denominados como

biosolidos. (Aragonez, 2015)

La empresa en estudio, ubicada en la ciudad de Guayaquil, se dedica a
elaboracion de bebidas malteadas como: cervezas corrientes de
fermentacién alta, negras y fuertes, incluida cerveza de baja graduacién o
sin alcohol. Posee una Planta de tratamiento de aguas residuales que trata
un caudal de 300 m?3 diarios de agua residual industrial, generando un
contenido aproximado de lodos de 4 ton/dia. Los mismos son entregados al
servicio de recoleccion Puerto Limpio, cuya disposicion final es el relleno

sanitario.

El Programa de las Naciones Unidas para los Asentamientos humanos (UN-
HABITAT), junto con la Comision Canadiense para el manejo de lodos,
manifiestan que los paises en vias de desarrollo no consideran los lodos
residuales de las PTARs como un residuo a tratar, por lo que no invierten en
infraestructura, ni mantienen estadisticas para su disposicién final y/o
aprovechamiento; a diferencia de paises desarrollados, quienes si se
interesan por tales aspectos. La Unidn Europea, es un ejemplo de esto, ya
gue de los 9 millones de toneladas de lodos que genera anualmente, destina
el 45% para agricultura, 23% en generacion de energia térmica, 18% en
relleno sanitario y el 14% restante en la elaboracion de compost y otros usos

particulares. (Pérez, 2016)



1.2.

Pefaherrera (2015), menciona que, en Ecuador, los lodos producidos en
plantas de tratamientos de aguas tienen como disposicion final formar parte
de los rellenos sanitarios, lo cual, desde una perspectiva de manejo de
materiales, es quizas la solucion mas simple y favorable econémicamente;
sin embargo, hay que considerar los riesgos asociados con la eliminacion en
vertederos de lodos de PTARs. Esto incluye que su acumulacion podria
contribuir en la disminucién de vida util del relleno sanitario, ademas de ser
un medio para la proliferacion de microorganismos patdgenos,
representando un riesgo en la salud publica. En caso de que ocurra una falla
en los rellenos sanitarios o en el sistema de recoleccion de lixiviados, esta

carga organica podria contaminar el agua subterrdnea y superficial local.

Un factor importante del tratamiento de lodos para su eliminacién final, puede
ser la posibilidad de su aprovechamiento en torno al alto contenido de
nutrientes que posee, tales como: Carbono, nitrégeno y fosforo, ademas de
la posibilidad de generacion de productos y subproductos con valor

comercial.

Justificacion del problema

Los lodos generados en las PTAR, al ser producto de un proceso aerobico,
presentan en su composicion alta materia organica y en gran medida
nutrientes como nitrégeno y fésforo. Siendo esto, motivo por el cual se han
realizado varios estudios a nivel de laboratorio y piloto, en donde los autores

se refieren al potencial energético aprovechable de este producto.

Entre los procesos de tratamiento de biosélidos, se utilizan procesos
bioguimicos y termoquimicos. Los procesos bioquimicos por lo general
requieren la incorporaciéon de microorganismos, medios con alta humedad y
largos tiempos de residencia (desde dias hasta semanas). Mientras que los
procesos termoquimicos, como la pirdlisis y gasificacion, brindan la ventaja
de bajos tiempos de residencia y requerimientos de alimentacion con baja
humedad; siendo la pirdlisis utilizada para obtener mayor variedad de

productos como bioaceite, biocarbén y productos gaseosos, que a su vez
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podrian dar lugar a subproductos viables comercialmente dentro de la
industria del carbon activado, de biorrefinerias, combustibles y gas de
sintesis. En tanto, la gasificacion, se enfoca en obtener mayoritariamente

productos gaseosos, para su posterior aplicacién en gas combustible.

En cuanto a la pirdlisis dirigida a Lodos de aguas residuales (LAR), Raheem
et al., 2018, menciona beneficios reconocidos de este proceso
termoquimico, descrito en tres ambitos importantes: tecnoldgico,
socioambiental y econdmico, los cuales se resumen como beneficios
potenciales de desperdicio cero, costos mas bajos, menor impacto ambiental
y una dependencia mucho menor de las reservas de combustibles fésiles.

Estos criterios se presentan en la figura 1.1.

TECNOLOGICO SOCIOAMBIENTAL ECONOMICO

[
[

[

Convierte LAR tanto crudos como I:l Emisiones de GEI mas bajas que la I:l La viabilidad se demuestra solo

digeridos en bioenergia util. incineracion debido a las bajas en plantas a gran escala
temperaturas y la ausencia de (> 20,000 toneladas afio ~")
oxigeno.

Proceso de no combustién y

desperdicio cero. I:l Las temperaturas mas bajas también
Bio-aceite: se utiliza para producir son responsables de la ausencia de

diversos productos quimicos e HM en el gas de pirdlisis.
incluso como combustible

Biochar (HHV de LAR es ~ 5 MJ
kg ~') como un subproducto (tiene
potencial para el secuestro de
carbono y el acondicionamiento del
suelo)

I:l Desarrollo sostenible y
emprendimiento verde.

I:l Convierte un desperdicio en una
valiosa materia prima.

Figura 1.1 Beneficios tecnoldgicos y socioecondmicos del proceso de pirdlisis.

(Raheem et al., 2018)

Desde el punto de vista del mercado ecuatoriano, si bien la pirdlisis da lugar
a productos piroliticos como el Biocarbon, bioaceite y gas, también puede
dar lugar a un postratamiento de estos, con el fin de obtener productos
comerciales como carbon activado, negro de humo e hidrégeno. En este
sentido, se conoce que el mercado ecuatoriano importa hidrogeno y diéxido
de carbono, los que se encuentran en el gas pirolitico, ademas de carbén
activado y negro de humo, los cuales pueden ser obtenidos mediante
procesos posteriores al de pirolisis. En efecto, la tabla 1.1 muestra la
demanda de estos productos y subproductos piroliticos que presento el pais
durante el afio 2018.



Tabla 1.1 Importaciones Nacionales de productos y subproductos piroliticos durante el

1.3.

periodo: Feb 2018 — Feb 2019. (BCE, 2019)

Producto T&g?rliacizs (mﬁlgsr gg%) Miles de $/Ton
Carbo6n activado 753,39 $1938,55 $2,57
Negro de humo 7238,07 $ 8190,63 $1,13
Di6xido de carbono 3,09 $ 16,92 $5,48
Hidrégeno 0,25 $1,71 $6,91

La tabla 1.1, muestra una clara necesidad del mercado ecuatoriano de
productos y subproductos piroliticos, de forma tal que la pirdlisis de lodos de
PTARs, puede ser visto como un proceso que posiblemente pueda llegar a

reducir importaciones.

A pesar de los beneficios que presentan los biosolidos de las PTARs, en
cuanto al contenido de materia organica que posee y ventajas de tratarlo por
un proceso termoquimico de pirdlisis, Ecuador no ha considerado
debidamente su potencial uso, ya que, por lo general estos biosoélidos tienen

como disposicion final el relleno sanitario.

Por tanto, el presente proyecto busca desarrollar la ingenieria béasica del
disefio, para el aprovechamiento de lodos de la Planta de Tratamiento de
aguas residuales de la industria cervecera, en el cual se plantea utilizar
pirdlisis de lodos como tratamiento para los biosélidos de la PTAR. Este
estudio incluird la evaluacion de la tecnologia de pir6lisis para el residuo
disponible, diagrama de bloques y de flujo del proceso, balances de materia

y energia, dimensionamiento y evaluacion econémica final.

Objetivos

1.3.1. Objetivo General

Realizar el disefio de ingenieria basica de una planta piloto de pirélisis para
el aprovechamiento de lodos de aguas residuales de una empresa

productora de cerveza.



1.3.2. Objetivos Especificos

1.4.

e Comparar distintos tipos de procesos piroliticos bibliograficamente para
la valorizacion de lodos y elegir el que se ajuste a las especificaciones
del producto requerido.

e Desarrollar la ingenieria conceptual y basica del reactor de pirdlisis,
mediante criterios de dimension, localizacion y distribucion.

e Evaluar econbmicamente el disefio propuesto mediante célculos de la

tasa interna de retorno y el valor actual neto.

Marco Teérico

Con el objetivo de comprender en qué consiste el proceso de pirdlisis de
lodos deshidratados provenientes de una PTAR, se presentan conceptos
generales sobre este tipo de lodos, ademas de una revisidbn sobre los
principales procesos de pirdlisis para el aprovechamiento de este tipo de

residuos industriales.

1.4.1. Lodos deshidratados.

Se definen como aquellos lodos producidos en las plantas de tratamiento
de aguas residuales, en las etapas primarias, secundarias y terciarias, que
fueron sometidos a una etapa final de deshidratacion. Esta disminucién de
humedad puede realizarse con diferentes equipos industriales, entre ellos,
filtros bandas, centrifugas, filtros prensas, y tornillos deshidratadores.
(AEMA, 2018)

1.4.1.1. Caracteristicas de los lodos deshidratados

Las aguas residuales de una industria cervecera estan compuestas
por sustancias residuales de la produccion, como levaduras, azlcares,
ademas de agua resultante de la limpieza de tanques de fermentacion
y almacenamiento, asi como del enjuague de botellas y cubas (GEA,
2016). Estos compuestos forman una biomasa que, al ser
deshidratados, se convierten en lodos sin ningun uso aprovechable.
La tabla 1.2 muestra la composicion del agua residual de una PTAR

de una empresa cervecera de Sudafrica.
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Tabla 1.2 Resumen de la composicion del agua residual de una PTAR de una Industria
Cervecera Sudafricana. (Enitan et al., 2015)

Parametros Rango
Humedad 15,5-35,5% p/p
Proteina cruda 61,67 — 754,42 mg/L
Orto fosfatos 7,51 — 74,10 mg/L
NHs-N 0,48 — 13,05 mg/L
Nitratos 1,14 — 11,55 mg/L

Nitritos 0-0,24 mg/L

La tabla anterior demuestra la existencia de nutrientes aprovechables

dentro de las aguas residuales de una empresa cervecera.

1.4.2. Proceso de pirdlisis

La pirdlisis es un proceso termoquimico mediante el cual se degrada la
biomasa, en suministro limitado de oxigeno o su ausencia total. Durante
este proceso, las moléculas complejas de biomasa se descomponen en
moléculas mas simples y mas pequefias, especificamente de bio-oil, gas
pirolitico y bio-carbdn (productos), como se muestra en la figura 1.2.

La proporcién de los productos del proceso de pirdlisis depende de varios
factores, entre ellos la composicion quimica de los lodos, temperatura del
proceso, velocidad de calentamiento y tiempo de residencia. (Blagojevic et
al., 2017)
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Figura 1.2 Proceso de descomposicion de una molécula durante el proceso pirolitico.
(Basu, 2010)

1.4.2.1. Tipos de pirdlisis

Los tipos de pirdlisis se detallan en la tabla 1.3, estos pueden ser:
carbonizacion, convencional, rapida, flash y ultrarrdpida y su
clasificacion dependera de los factores mencionados en el parrafo
anterior.

Tabla 1.3 Descripcion de los tipos de pirdlisis segun las condiciones de operacion.
(Chivata Trompetero et al., 2018)

Proceso de Tiempo de Tasa de Temperatura final
pirélisis residencia calentamiento (°C)
Carbonizacion > 45 minutos Muy baja 400
Convencional 5 — 30 minutos Baja 700
Réapida < 2 segundos Muy alta 500
Flash < 1 segundo Alta <650
Ultrarrapida < 0,5 segundos Muy alta 1000

1.4.2.2. Etapas del proceso de pirdlisis

El proceso de pirdlisis ocurre en cuatro etapas, segun Sembiring et al.

(2015), y estas son independientes del tipo de reactor que se utilice.

e Primera etapa: Empieza una transferencia de calor desde una

fuente calorifica.



1.4.2.3.

e Segunda etapa: Se liberan compuestos volatiles y biocarbén a

causa del aumento de temperatura.

e Tercera etapa: Como consecuencia de la transferencia de calor
entre los compuestos volétiles calientes y los compuestos pesados
frios, el flujo de salida de los volatiles de combustibles disminuira

su temperatura.
e Cuarta etapa: Algunos compuestos volatiles se condensan.

Reactores de pirdlisis

La tabla 1.4. presenta diferentes tipos de reactores se utilizan en un

proceso de pirolisis y sus respectivos ejemplos.



Tabla 1.4 Resumen de los tipos de reactores del proceso de pirélisis

problemas en el escalamiento.

pyrolysis reactor

Electrical heating

Tipo de
Caracteristicas de funcionamiento Esquemas de reactores Referencia
reactor
Este sistema funciona de modo discontinuo. El calor para la descomposicién — : R
. . . . .z - . - 4 84
Reactor de térmica se suministra a partir de una combustion limitada en un horno o de una e N\
i)
lecho fijo fuente externa. Generalmente operan con un largo tiempo de residencia y baja T s
velocidad de calentamiento. -1 -
16~ — y =
. . - ; 4 | | ows scsten
Consiste en una mezcla fluida-soélida. Estos reactores favorecen mas a la "—°—~;}5— N 24
Reactor de " Slisis rapid o <oid ‘ o d | | S
irdlisis rapida ya que suministran una rapida transferencia de calor, un contro o -
lecho P o P y d _ _ P _ e L) % (Ledesma
eficiente del tiempo de residencia del vapor y de la reaccion, ademas de un st ] ~
fluidizado B Montario et al.,
buen contacto superficial entre la fase sélida y el fluido. A 2017)
. Biomassin Vapours
Se produce una alta presion entre la pared del reactor a altas temperaturas y la | | out
Heat
R particula de biosoélido. Esta se desliza contra la pared y crea una pelicula lr v v ¥ ¥ [
eactor
blat liguida que se evapora y escapa de la seccion de pirdlisis, que es la interfaz
ablativo
entre la pared y el biosélido. Se consigue un producto liquido que representa el )
S . N N
80 % p/p del producto total Heat |
. . . , . . Feedstock
Consiste en un tornillo sinfin encargado de transportar la materia prima a .
. . . molysis vapors: Gas.
través de un barril calentado. Se caracterizan por poseer la ventaja de . 0 R
Reactor de _ ) ) ) ) ) ) 1 (Obando,
) controlar el tiempo de residencia mediante la velocidad de giro del tornillo B B B ot
tornillo o ) _ . ) ) Sit Sl SW=< 2015)
sinfin, ademas permite la operacién en continuo, sin presentar aparentes

Integrated

Gas
Analysis

Pyrolysis Condansates.




1.4.2.4. Modelos cinéticos de pirdlisis de biosolidos

Existen diversos autores que han propuesto modelos cinéticos de
pirélisis de lodos (biosélidos) de PTARs. La tabla 1.5 presenta un

resumen de los modelos reportados en la literatura.

Tabla 1.5 Modelos cinéticos propuestos para pirdlisis de biosélidos. (Aragonez, 2015)

Autor

Caracteristicas del modelo cinético

Esquema

(Conesa, Marcilla,
D, & Rodriguez,

El nimero de reacciones asociadas a
este modelo depende de la composicién
de los biosdlidos. Para ciertos biosélidos,

la pirdlisis se describe correctamente

mediante tres reacciones y en algunos
casos hasta cuatro reacciones
independientes de primer orden.

Biosdlidos: F1+F2+F3

1
F1 —2F Alguitran + Gases + Carbonizado
F2 —3"' Alquitran + Gases + Carbonizado
F3 —® Alquitran + Gases + Carbonizado

volatiles. El orden de estas reacciones es
de 2,7.

1997) . . Biosélidos: F1+F2
Reacciones en competencia que ocurren Alquitrin + Gases
simultdneamente a partir de una, dos y o 1
tres fracciones de biosélidos. Teniendo A Carbonizado
como producto: alquitran, gases 'y 5 Alquitrén + Gases
carbonizados. el
™
4 ™ Carbonizado
Reaccidn paralela que describe la o Voldties (G
. : descomposicién de lodos, a través de la e aees T Voltles (©)
(Ahuja & Singh, i 4 i A Lodos (L)
1996) generacion de biocarbon, gases y \
Kz

Biocarhén (C)

(Casajus, y otros,
2009)

La descomposicion inicial del lodo
produce alquitran, gases y un compuesto
intermedio soélido que se descompone a
temperaturas mas altas, dando la
fraccion de carbon y gases no
condensables. Se asume orden 1 en
todas las reacciones.

Alquitran Gases

T

L Producto .
Biosdlidos —# intermedio — Carbonizado
2

Gases

1.4.3. Aplicaciones de los productos de pirdlisis

El bio-oil obtenido puede ser sometido a procesos posteriores, con el fin de
convertirlo en productos aprovechables comercialmente. Asumiendo que
estos bio-aceites contienen unidades de construccion molecular adecuadas
para ser procesadas mediante un craqueo catalitico en lecho fluidizado,
podran convertirse en productos con rangos de combustion parecidos a las
gasolinas y diésel, e incluso materias primas petroquimicas del tipo GLP.
(Bertero et al., 2011)
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1.4.4.

Las condiciones del proceso de pirdélisis se suelen optimizar para un mayor
rendimiento de productos gaseosos Yy liquidos. Sin embargo, dependiendo
del requerimiento final, este puede ser optimizado para una maxima
produccion de fraccion solida denominada biocarbon, o carbon pirolitico. El
mismo consiste esencialmente en una matriz rica en carbono con accion
recalcitrante, que contiene la mayoria de los compuestos inorganicos
presentes en los desechos crudos, y una cantidad relevante de
subproductos condensados del proceso de pirdlisis, dispersos a través de
la estructura porosa. (Ledesma Montafio et al., 2017). Debido al efecto
recalcitrante del biocarbén, su adicion al suelo puede actuar como un
sumidero potencial de carbono y asi contribuir a la mitigacién del exceso

de CO:2 en la atmésfera. (Escalante et al., 2016)

El gas pirolitico puede aprovecharse para la produccién energética a través
de un motor. Sin embargo, para maximizar la producciéon de gas pirolitico
se necesitan grandes cantidades energéticas durante el proceso debido a
gue se deben alcanzar temperaturas mayores a 1000 °C. (Tangri & Wilson,
2017).

Etapas del disefio de plantas quimicas

Las etapas en el desarrollo de un disefio comienzan desde la identificacion
inicial del objetivo hasta su disefio final. Sinnott & Towler muestran el disefio
como un procedimiento iterativo, mencionando que a medida que el disefio
se desarrolla, el disefiador es consciente de mas posibilidades y mas
restricciones, buscando constantemente nuevos datos e ideas que lleven a

evaluar posibles soluciones del disefio. (Sinnott & Towler, 2003)
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Figura 1.3 El proceso de disefio (Sinnott & Towler, 2003)

1.4.4.1. Componentes de disefio en un proceso quimico
Los componentes béasicos de un proceso quimico tipico se reflejan
mediante etapas para obtener un producto a partir de materias primas;
la complejidad de cada etapa dependera de la naturaleza del proceso.
La figura 1.4 representa un proceso generalizado de 6 etapas, en las
gue se incluye: Almacenamiento y preparacién de materia prima,
reaccion, separacion, purificacion, almacenamiento y venta del

producto.

Reciclo de material

que no reaccioné » Sub productos -

Residuos S

Almacenamiento | Praparcion i Separacién Purificacién del | |Almacenamiento lr Venta 1|
. : »| de materia » Reaccién > > .
de materia prima prima del producto producto del producto G
Etapa 1 Etapa 2 Etapa 3 Etapa 4 Etapa 5 Etapa 6

Figura 1.4 Anatomia de un proceso quimico (Sinnott & Towler, 2003)

En el disefio de ingenieria quimica la seleccion y disposicion de estas
etapas, conllevan a la seleccion, especificacion y disefio del equipos

requeridos para realizar el proceso. (Sinnott & Towler, 2003)
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1.4.5. Criterios de disefio de unidades auxiliares de plantas de pirdlisis

1.45.1.

1.45.2.

Ciclon

Este equipo se encarga de separar las particulas sélidas del gas en la
corriente de salida. La determinacion del diametro del ciclon estara
sujeto al parametro del caudal de entrada al equipo (Towler y Sinnott,

2008).
Camara de combustién

La cuantificacion de aportes energéticos en la camara de combustion
se obtiene mediante la ecuacion 1.1.

Qi = PCI; x I (11)

Donde:
Q, Calor transferido por la combustion, (kW)

PCI, Poder calorifico inferior (kJ/mol),
1, Flujo molar (mol/s),

i, Compuesto combustible dentro de la camara de combustion.
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CAPITULO 2

2. METODOLOGIA

La estructura de este capitulo se encuentra resumida en la siguiente figura:

METODOLOGIA

i

Ingenieria R
Conceptual Ingenieria Basica
[ [ [ 1 1 [ [ 1 1
; Seleccion » "
'\gztne]z_a de ?:I:::é?; Ta:gaergodel Seguridad Cinética de Reactor Unidades Anélisis
Lodos producto| | - pirGlisis ch;izacign industrial lareaccion|| pirolitico auxiliares de Costos
pirolitico
Origen y - Condiciones de

caracterizacion de
lodos deshidratados

Operacion
-Dimensionamiento

Figura 2.1 Resumen de metodologia a seguir en el proyecto de disefio de una planta

piloto de pirdlisis.

2.1. Ingenieria Conceptual

Corresponde a una etapa previa de visualizacion del proyecto, en la que se

realiza la seleccion de las materias primas, la tecnologia a utilizarse, el tipo de

productos a obtenerse, el tamafio del proyecto y su localizacion. (Gonzélez,
2017)

2.1.1. Materia Prima: Lodos
2.1.1.1. Origen delodos

Los lodos deshidratados atraviesan una serie de procesos de
tratamiento fisicoquimico y bioldgicos antes de ser descargados, por

lo que es importante conocer el proceso general del que provienen.
Dicho esquema se presenta en la figura 2.2.
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Figura 2.2 Esquema general del proceso de tratamiento del agua residual de la empresa

2.1.1.2.

cervecera en estudio.

Esta industria cervecera genera 300 m? diarios de agua residual, lo
gue produce, en promedio, 4 toneladas de lodos deshidratados por
dia. Esto equivale a 990 toneladas por afio, considerando 320 dias de

operacion de la planta.

Caracterizaciéon de los lodos deshidratados

Para el proceso de pirdlisis se utilizé como materia prima el efluente
de lodos deshidratados de la PTAR de una empresa productora de
cerveza de la ciudad de Guayaquil. Las caracteristicas de los lodos
deshidratados fueron parametros determinados segun procedimientos
de laboratorio.

Las muestras analizadas fueron tomadas mediante el servicio de
muestreo puntual realizado por un laboratorio certificado externo,
cumpliendo la Norma Técnica de Muestreo PG-GQM-15: Suelo. A la
vez, se realizaron distintos tipos de andlisis. Entre estas categorias
tenemos: metales, fisicoquimicos, inorganicos no metales, materia
organica y elemental (C, H, O, N, S). En la tabla 2.1 se presentan los
diferentes analisis de parametros categorizados, con su respectivo

meétodo analitico y justificacién para validar su ejecucion.
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Tabla 2.1 Métodos y consideraciones de andlisis en laboratorio. (GQM, 2019)

Parametro Tipo de analisis Método Justificacion
Arsénico ICP-OES Clasificacion de lodos residuales
Potasio 3120 B en; peligrosos o no peligrosos,

Metales

Magnesio 3120 B segun valores limites establecidos
Selenio ICP-OES por la EPA.
Cenizas INEN 1987/94 Podrian afectar al proceso de
Humedad en suelos Fisicoquimicos NTE-INEN 690 pirélisis, necesitando un
Sdlidos totales 2540 G pretratamiento.

Materia organica

Walkey y Black Conocer la proporcion de materia

o Organicos organica para justificar el proceso

Carbono organico total Walkey y Black L
de pirdlisis.
Carbono 5310 B
Hidrogeno 2720 B Comparar con el analisis elemental
Oxigeno 2720 B de otros estudios sobre pirolisis de
. Elemental .

Nitrégeno total 4500 N C lodos y seleccionar el modelo
Nitrogeno total Kjedahl HACH 8075 cinético apropiado.
Azufre 3500 S

2.1.2. Productos de pirdlisis

El proceso pirolitico presenta una variedad de productos, como lo son el

bio-carbon, el gas pirolitico y el bio-oil. Estos pueden ser aprovechados de

diversas maneras, ya sean de forma directa, o luego de un tratamiento

adicional. Para la seleccién del producto se considerara la versatilidad en

aplicaciones de cada uno, asi como la necesidad de estos y sus

subproductos en el mercado ecuatoriano.

2.1.2.1.

Aplicaciones de los productos piroliticos

Segun lo mencionado en la seccién 1.4.3, el bio-oil obtenido puede ser
sometido a procesos posteriores, en los que se podrian obtener
productos con rangos de combustion parecidos a las gasolinas y
diésel, e incluso convertirse en materias primas de industrias
petroquimicas. Sin embargo, esto requiere de procesos posteriores de
separaciéon complejos debido a la cantidad de compuestos no
deseados en un producto combustible que contiene tipicamente un

bio-oil producto de pirdlisis, como lo son los alquenos.
16




2.1.2.2.

2.1.2.3.

Por otra parte, el bio-carbon puede adicionarse al suelo donde puede
actuar como sumidero de carbono, contribuyendo a la mitigacion del
exceso de carbono en la atmosfera. Ademés, mediante un proceso
posterior este puede convertirse en carbon activado con excelentes
propiedades adsorbentes gracias a su estructura porosa, de acuerdo

con la seccion 1.4.3.

Finalmente, el gas pirolitico puede utilizarse para para la produccion
energética, ademas, por medio de un proceso posterior, puede
convertirse en negro de humo, pero para maximizar la produccion de
gas pirolitico se necesitan grandes cantidades energéticas (Tangri &
Wilson, 2017) agregéandole dificultad con respecto a estabilidad en la

etapa pirolitica.

Necesidad de productos y subproductos piroliticos en el Mercado
Ecuatoriano

Segun la seccion 1.2 se demostr6 que el mercado ecuatoriano
presenta una clara necesidad hacia el carbén activado, cuya materia
prima es el bio-carbon, debido a que durante el afio 2018 Ecuador
importé mas de 750 toneladas de carbon activado a un precio de 2570
dolares cada tonelada, es decir que el pais gastd aproximadamente 2
millones de dolares simplemente en carbén activado importado.

Ventajas y desventajas de los productos y subproductos
piroliticos

Los productos piroliticos podrian presentar ventajas entre ellos, por lo
tanto, es necesario realizar un andlisis individual y posteriormente una
matriz para la seleccién del producto a maximizar durante el proceso

pirolitico.

Con respecto al bio-carbon, este posee la ventaja de poder
comercializarse directamente. Debido a su accion recalcitrante, este
puede ser aplicado a los suelos, es decir que no necesita de procesos

adicionales para establecer una salida comercial. Ademas, al procesar
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2.1.2.4.

el bio-carbon puede convertirse en carbon activado, el cual es
importado por el pais, presentando un valor comercial de $ 2570 por

cada tonelada.

El gas pirolitico posee la ventaja de poder utilizarse directamente en
motores en el aprovechamiento energético, debido a la presencia de
metano. Ademas, al ser procesado se puede obtener negro de humo,
y al ser sometido a una etapa de separacion se puede comercializar
cada uno de sus compuestos, como lo son el hidrogeno y el diéxido de

carbono.

Finalmente, el bio-oil es un compuesto altamente complejo en cuanto
a composicion ya que presenta diferentes alcanos, alquenos y
compuestos nitrogenados en diferentes composiciones, por lo que
este producto pirolitico no posee una salida comercial directa.
Ademas, tras un proceso de separacion se puede transformar en un
producto combustible. Sin embargo, debido a la complejidad del bio-
oil inicial, las caracteristicas de estos combustibles no presentaran una
composicién estandar, por lo tanto, no podrian sustituir a los

combustibles de importacion del mercado ecuatoriano.

Matriz de seleccion de producto pirolitico a desarrollar en el
proyecto.
En la tabla 2.2 se presenta la matriz comparativa de productos

piroliticos, considerando diversos criterios de evaluacion.

Tabla 2.2 Matriz comparativa de producto pirolitico a desarrollar.

. Necesidad de . Toneladas de
Producto Salida . X Precio de . 2
L : Subproducto importaciones de importacién de
pirolitico | comercial subproductos
subproductos subproductos
Bio-carbon v Carbén activado v $ 2570/ Ton 753,39
Gas v Negro de humo v $1130/Ton 7238,07
L Compuesto
Bio-oll - combustible v - -
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En base a la necesidad del mercado, al valor comercial de los
subproductos piroliticos y a la posibilidad de comercializar estos
productos directamente sin la necesidad de utilizar etapas posteriores,
se escogio al bio-carbén como producto pirolitico prioritario, derivando

en la seleccion de los parametros para maximizar la obtencién de este.

Es importante destacar que en el proceso de pirdlisis se busca
maximizar la produccion de bio-oil y bio-carbon, debido a que se
utilizan temperaturas menores a las usadas en el proceso de
gasificacion, la cual esta disefiada para transformar residuos solidos
en gas pirolitico (Tangri & Wilson, 2017). Aunque la pirdlisis genere
una proporcion de gases piroliticos, no es el proceso termoquimico
adecuado para la obtencién de estos, por lo tanto, se descarta el gas
como producto pirolitico a desarrollar. En la seleccion del producto

principal de pirdlisis, se priorizaron las ganancias.

2.1.3. Seleccion del reactor de pirdlisis

En vista que el producto pirolitico seleccionado en la seccion 2.1.2.4, fue el
biocarbdn, se realizé una revision detallada de los tipos de reactores
utilizados para un mayor rendimiento de este producto. Entre los tipos de
reactores, se incluyen: reactores de horno tubular, horno de pirélisis y
carbonizacion, reactor de tornillo y reactor de horno microondas. La
revision de condiciones de operacion, resultados, ventajas y desventajas
de los reactores mencionados, son mostrados en la tabla J.1 del Apéndice
J.

La metodologia empleada para la seleccién del reactor de pirdlisis se
realizo en base al método de los factores ponderados, proporcionado en el
libro “Proyectos de inversién, Formulacién y evaluacion” de Nassir Sapag y
por el criterio de seleccion utilizado por (Afonzo D, Chang, Gonzélez,
Rodriguez, & Verruschi, 2011).
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2.1.3.1.

Matriz de seleccion de producto pirolitico a desarrollar en el
proyecto.

En método es el primer paso para la seleccion del reactor, ya que
consiste en asignar el peso relativo que tendra cada factor definido.

Los factores para considerar fueron los siguientes:

F1 Tiempo de residencia

F2 Rendimiento de biocarbén

F3 Altos Costos asociados

F4 Riesgos

F5 Oportunidad de implementacién

Los puntajes asignados para este método fueron de 0, 1 y 2; mientras
mas puntaje tiene un factor, mas importancia relativa se le asigna
respecto del otro. Si no existen diferencias cualitativas entre la pareja
de factores comparados, se asigna igual puntaje a ambos, para
finalmente obtener un porcentaje, que representara el peso o la
ponderacion base de cada factor para la matriz de seleccion (Tabla
2.3).

Tabla 2.3 Importancia relativa de factores para la seleccidn del reactor.

F1F2 | F1IF3 | F1F4 | F1F5 | F2F3 | F2F4 | F2F5 | F3F4 | F3F5 | F4F5 FS:CTOar Porcentaje
F1 1 1 1 0 3 10,71%
F2 2 1 2 1 6 21,43%
F3 2 2 1 1 6 21,43%
F4 2 1 1 1 5 17,86%
F5 2 2 2 2 8 28,57%
Total: 28 100%
2.1.3.2. Matriz de seleccién del reactor

Siguiendo el criterio de selecciéon realizado por (Afonzo D, Chang,

Gonzalez, Rodriguez, & Verruschi, 2011), se realizé la tabla 2.4, la cual
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muestra las caracteristicas y puntajes (P) de cada tipo de reactor,

segun el factor que corresponda.

Tabla 2.4 Caracteristicas y Puntuacién de reactores.

Horno Tubular : Horno de pirélisis Horno
. Tornillo S .
horizontal y carbonizacién microondas
Caracteristica |P* | Caracteristica Caracteristica | P | Caracteristica
Tlemp(')’de 50 — 60 min 2 6-46 min 1 hora 1 30 min
reaccion
Rendimiento de 47% 1 65% 53-60% | 2 | 57-69%
biocarbén
Alta capacidad Costos
L, de procesado Considerables operacionales
Inversion alta por e
Costos . : . 2 | que disminuye costos de 3 y de
dimensionamiento S L
costes de mantenimiento mantenimiento
operacion altos
Riesgos Medio-Alto 2 Bajo Medio-Alto 1 Medio
Oportunidad de Escala piloto y . Esca_la Escala Escala de
: S . 3 industrial y . 2 | . L
implementacion laboratorio piloto laboratorio investigacion

Una vez definido el puntaje de cada reactor segun su factor y

conociendo el peso relativo de éste, se procedi6 a realizar la tabla 2.5,

la cual multiplica el peso relativo de los factores por el puntaje (P)

asignado en la tabla 2.4. La suma de los productos para cada reactor

da un puntaje total, seleccionandose aquel reactor que totalice un

mayor valor.

Tabla 2.5 Matriz de seleccion de reactor de pirdlisis.

Horno tubular ) Horno de pirolisis Horno
Peso . Tornillo o .
) horizontal y carbonizacion microondas
relativo
P| Resultado | P | Resultado | P Resultado P | Resultado
Tiempo de 0,1071 |2| 0,2143 4| 0428 |1 0,1071 3 0,3214
reaccion
Rendimientode | 5945 | 1| (2143 3| 06429 |2 0,4286 4| 08571
biocarbon
Costos 0,2143 0,4286 4 0,8571 3 0,6429 1 0,2143
Riesgos 0,1786 |2 0,3571 4 0,7143 0,1786 3 0,5357
Oportunidad de | yer7 | 3| (g577 4| 1,429 | 2 0,5714 1 0,2857
implementacién
1 2,0714 3,7857 1,9286 2,2143

! Puntaje asignado: Valores del 1 al 4, siendo 1 el de mas bajo y 4 el de mas alto requerimiento.
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La grafica 2.1, muestra una representacion mas clara del puntaje

obtenido para cada reactor, evaluado en la matriz de seleccion.

1.200
1.000

0.800

]
0.600
0.400 ﬂ ]
0.200 l |

0.000
Horno tubular Tornillo Horno de pirdlisis y Horno microondas
horizontal carbonizacién

Tiempo de reaccion B Rendimiento de biocarbén m Costos ' Riesgos B Oportunidad de implementacién

Gréfica 2.1 Puntaje de cada reactor por criterio.

De esta forma, los resultados indican que la mejor eleccion es un
reactor tipo Tornillo, por lo que se trabajar4d en detalle con esta

tecnologia.

2.1.4. Medios de calentamiento del proceso de pirdlisis

Las demandas de energia en reactores de pirdlisis generalmente se dividen
en demandas de arranque y mantenimiento. La demanda de arranque, es
la entrada de energia externa requerida para procesar la primera unidad en
un ciclo, en tanto, que la demanda de mantenimiento es la energia
suministrada por el gas pirolitico durante todo el proceso (Cunningham,
Gold, & Strande, 2016). Considerando reactores de tipo continuo, los
primeros lotes de materia prima requieren una entrada de energia para
iniciar la pirdlisis, luego de esto, el calor producido a partir de la combustién
del gas pirolitico puede ser suficiente o en tal caso aportar una cantidad de
energia necesaria para procesar la materia prima hasta que finalice la

operacion.
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2.1.5.

2.1.6.

2.1.7.

La calefaccion por microondas puede ser vista también como un tipo de
tecnologia alternativa para procesos de pirdlisis, sin embargo, no es
adecuada para escalas piloto e industrial. Las altas demandas de
electricidad y bajos rendimientos de biocarbon, hace que su uso se vea

limitado a escala de laboratorio.

Tamafo del proyecto

Se realizé una revision de los datos historicos de la produccion de lodos
deshidratados de la empresa cervecera, con el fin de escoger la base de

disefio adecuada a la escala piloto del proyecto.

Localizacion del proyecto

Una correcta localizacion de planta es tan importante para su buen éxito
como la seleccién de un buen proceso, por tanto, se consideraron factores
econdmicos, sociales, tecnolégicos y ambientales que logren un equilibrio
importante en la rentabilidad del proyecto y la posibilidad de una futura
expansion. Entre estos factores, destacan:

Ubicacion, con respecto al area de comercializacion

Disponibilidad y suministro de materia prima

Medios de transporte

Disponibilidad de mano de obra

Disponibilidad de servicios publicos agua, combustible, energia
Consideraciones de la comunidad local

N o g b~ wDd PR

Clima

Seguridad industrial

En cuanto a las medidas basicas de seguridad y proteccion que deben
incluirse en todos los disefios de procesos quimicos, se tomd en cuenta los
siguientes aspectos: (Sinnott & Towler, 2003)

1. Diseiio estructural correcto de recipientes, tuberias, trabajos de acero.

2. Dispositivos de alivio de presion.
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3. Materiales resistentes a la corrosion y / o cantidades adecuadas de
corrosion.

4. Ubicacion segura de equipos eléctricos auxiliares, transformadores,
equipo de conmutacion.
Instrumentacion a prueba de fallas.

6. Proteccion de equipos disparados (calentadores, hornos) contra

explosiones accidentales e incendios.

2.2. Ingenieria Basica

Corresponde al estudio de las dimensiones del reactor y sus equipos
auxiliares, analisis de costos de inversion y un estudio de factibilidad
econdmica. (Gonzalez, 2017)

2.2.1. Cinética de Reaccion

La bibliografia cinética para procesos de pir6lisis de lodos sugiere varios
modelos de reaccion para la formacion de productos piroliticos, los cuales
van desde reacciones paralelas hasta reacciones en serie 0 consecutivas
(Tabla 1.5). Sin embargo, cabe destacar que no todos los modelos cinéticos
de lodos proporcionan los mismos parametros cinéticos, ya que éstos
dependen del origen del lodo residual y con ello su composicion, ademas

del tipo de reactor donde fue efectuado el andlisis.

Asumiendo que el reactor de tornillo seleccionado en el apartado 2.1.3 se
asemeja idealmente a un reactor de forma tubular, se ha considerado
pertinente trabajar con la cinética propuesta por (Ahuja & Singh, 1996).
El modelo cinético de estos autores consiste en una reaccion paralela con
dos constantes cinéticas para la formacion de biocarbéon, gases y volatiles,
a partir de una fraccion de lodos cuyo analisis termogravimétrico se efectla

en un reactor pirolitico tubular con una atmadsfera de nitrégeno.
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Gases + Volatiles (G)

Lodos (L) 1/'

Ke Biocarbén (C)

Figura 2.3 Reaccién paralela de pirdlisis de lodos. (Ahuja & Singh, 1996).

El esquema de reaccién global supone dos reacciones que siguen la ley de
Arrhenius, entorno a un modelo cinético sencillo que puede predecir el
rendimiento final del biocarbon en diferentes condiciones de calentamiento.
Las velocidades de reaccion para cada componente se describen mediante

las siguientes ecuaciones:

dL

E: _lenl _kanz (21)

dC

— =k, L2 2.2

=k (2.2)

dG

— =k,LM™ 2.3

=k (2.3)
Con:

k; = A-e(_%) coni=1,2
! ! ! ’ (2.4)

Donde:

L, Fraccién en peso de lodos

C, Fraccién en peso de biocarbén

G, Fraccion en peso de gases y volatiles

k;, Constante cinética de reaccion del componente i (g*"/s)
n;, Orden de reaccion del componente i

E, Energia de activacién (J/mol)
J

mol K

R, Constante universal de los gases R = 8,314

T, Temperatura (K)

A,, Factor Pre-exponencial (g*"/s)
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La conversion de lodos es expresada como:

Lo — L
Lo

Conversionygqos = (2.5)

Donde, L, es la masa inicial de lodos antes de pirdlisis; y L;, la masa a un

tiempo determinado.

En cuanto a la temperatura, ésta se establece como una funcion lineal del

tiempo, mediante la siguiente ecuacion:

T=0t+T, (2.6)

Donde:
Ty, Temperatura inicial de calentamiento, (K)
@, Velocidad de calentamiento, (K/min)

t, Tiempo, (s)

Los parametros cinéticos de pirolisis mostrados en la tabla 2.6, fueron
estimados por Ahuja & Singh mediante el algoritmo de Marquardt para
ecuaciones no lineales. Aquellos paradmetros corresponden a una velocidad
de calentamiento de 20K/min y a una temperatura inicial de calentamiento
de 413K.

Tabla 2.6 Parametros cinéticos de pirdlisis de lodos. (Ahuja & Singh, 1996)

Reaccion (g1™/s) (J/mol) (K)
1 1096,63 71700 2,7 413
2 60,34 57800 2,7 413

Estos parametros cinéticos bibliograficos son el punto de partida para
establecer las condiciones de operacién del proceso de pirdlisis en base a

un maximo rendimiento de biocarbon.
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2.2.2. Criterios de disefio para el Reactor pirolitico

Para definir los criterios de disefio del reactor, se tom6é en cuenta los
siguientes puntos: (1) condiciones de operacion y (2) dimensionamiento del

reactor.

2.2.2.1. Condiciones de operacién

El modelo cinético de Abuja & Singh para el proceso de pirdlisis,
establece las condiciones de operacidon para un maximo rendimiento
de biocarbon. Estas condiciones fueron obtenidas experimentalmente
producto del analisis termogravimétrico realizado a las muestras de
lodos, no obstante, conociendo los parametros cinéticos y las
ecuaciones que relacionan la velocidad de reaccion con dichos
parametros, se procedi6 a realizar de forma analitica la curva
termogravimétrica (Grafica 2.2) mediante el método numérico de
Runge Kutta de 4to orden, esto con el fin de observar los rangos de
temperatura y tiempo a los cuales se dan los maximos rendimientos

de biocarbo6n y gases piroliticos. (Apéndice H).

=

Lodos

Biocarbon

Gases y volatiles

Fraccién en peso
© 0 0 20 0 0 0 o0 ©
= N w H (3, ] )] ~ (] (-]

o

140 190 240 290 340 390 440 490 540 590 640 690 740
Temperatura (°C)

Grafica 2.2 Curva termogravimétrica de formacién de productos piroliticos.

27



Del grafico 2.2, se puntualiza varios aspectos importantes a considerar

para las condiciones de operacion:

1. El biocarbon y gases piroliticos empiezan a formarse alrededor de
los 260°C.

2. La fraccion de biocarbén mantiene un comportamiento constante
cerca de los 620°C hasta 730°C, con un rendimiento aproximado
de 34%.

3. Los lodos a altas temperaturas favorecen la formacion de gases y
volatiles. Segun la grafica 2.2., estos productos alcanzan un
rendimiento de 57% a 730°C.

Conociendo que la temperatura depende linealmente del tiempo segin
la ecuacion 2.6, reportada en la bibliografia de Ahuja & Singh, se
evalud los rangos de temperatura de la grafica 2.2, con el fin de
conocer como varia la formacion biocarbon con respecto al tiempo. La
gréfica 2.3 muestra este comportamiento, donde se verifica que el
maximo rendimiento de biocarbon ocurre en periodos de tiempo entre

40 y 50 minutos.

0.9
0.8
0.7
0.6
0.5
0.4
0.3
0.2
0.1

FRACCION DE BIOCARBON

20 25 30 35 40 as 50
TIEMPO (MIN)

Gréfica 2.3 Formacion de biocarbdn en funcion del tiempo de residencia a una
velocidad de calentamiento de 20 K/min.

28



2.2.2.2.

Dimensionamiento

Dada la seleccion del tipo de reactor de pirdlisis, se procedio a realizar
un algoritmo con las ecuaciones de disefio que permiten dimensionar
este equipo.

Ulrich en 1992 dio un repaso comprensivo de las consideraciones de
dimensiones de reactores de tornillo en funciébn de un tiempo de
residencia dado, el mismo que se fundamenta en (1) la capacidad de
transporte, (2) el area de relleno del canalon, (3) velocidad de
desplazamiento del transportador, (4) determinacion de la longitud del
reactor, (5) determinacion del volumen del reactor y (6) velocidad del
giro considerando el paso de hélice. La velocidad de desplazamiento
depende del coeficiente de disminucion del flujo debido a la inclinacién

del reactor de tornillo y puede seleccionarse de la tabla 2.7.

Tabla 2.7 Coeficiente de disminucion del flujo debido a lainclinacion del reactor de

tornillo. (Rodriguez, 2017)

Inclinacién del canaldn 0° 5° 10° 15° 20°

i 1 0,9 0,8 0,7 0,6

A continuacién, se detalla la metodologia utilizada para el calculo de
las dimensiones y especificaciones del reactor de tornillo sin fin,

utilizando las expresiones de la tabla K.1 del apéndice K:
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( Inicio )

v

v

\/

v

v

Definir: Coeficiente

Calcular: Flujo

Asumir: Diametro

Definir: Tiempo

de disminucién del masico de Definir: Densidad de residencia en
. otz s del reactor de
flujo por inclinacion entrada al reactor . de los lodos, p. el reactor de
. . tornillo, D. .
del reactor, i. de tornillo, F. tornillo, tr.
\

Calcular: Area
de relleno del
canalén del
transportador, S.

\/

Calcular:
Velocidad de
P desplazamiento |-

del
transportador, V.

\
Calcular: L;ali(;:l:iagel
Tamafio de paso n gt rd 1
de la hélice, P. crGI o
tornillo, L.
Calcular: Calcular:
Velocidad de Volumen del
giro de la hélice, ’ reactor de
n. tornillo, V.
Fin

Figura 2.3 Metodologia empleada para el dimensionamiento del reactor de tornillo sin fin

De acuerdo con latabla 2.7, i=8 debido a que el tornillo estara inclinado
10°, y el paso de la hélice sera pequefio, normalmente la mitad del
didmetro del reactor de tornillo, segun lo recomendado para tiempos

de residencia prolongados. (Rodriguez, 2017)

Ademas, es importante considerar la cantidad de diésel que la camara
de combustidn necesitara consumir, junto a una cantidad equivalente
de aire, para transferir suficiente calor al reactor por medio de los

gases de combustion que se desplazaran en la carcasa de este.
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En la figura 2.4 se detalla la metodologia utilizada para determinar la

cantidad de calor necesaria en el reactor para que ocurra el proceso

de pirdlisis, utilizando las ecuaciones de la tabla K.2 del apéndice K.

1 Inicio )

' / Y v Y
Definir: Area Deﬁmr: Definir: Radio D,e,fm"; Definir: Longitud Definir: Definir:
superficial interna Coeficiente de extemo del Coeficiente de del reactor de Temperatura de Temperatura de
del reactor, Ai conveccion del reactor re. conduccion del tomillo, L salida del fluido salida del fluido
P nitrégeno, hna. e lodo, KLodos. e caliente, Tz. frio, tz.
Y Y A A\ Y \/
Definir: Area Definir: Radio c ?eih:ltr: d Definir: Radio de T DEfi["": d Tem D?f'?"r: d
superficial externa, interno del oeticiente de las particulas del emperaiura de emperatura de
del reactor, Ae veactor, f conduccion del lodo, t entrada del fluido entrada del fluido
e e acero, Kacero. s caliente, T1. frio, t1.
Y ;
) Calcular:
Calflcullar Diferencia de
o Cgul(?tizlleg;e . temperatura -
gl - media I
transferencia logaritmica,
de calor, Ua. MLDT

v

Calcular:
Transferencia
de calor
necesaria en el
reactor de
tornillo, Q.

Figura 2.4 Metodologia empleada para el calculo del calor necesario en el reactor de

tornillo sin fin

2.2.3. Unidades auxiliares principales de la planta de pirdlisis

Como parte del proceso de pirdlisis seleccionado, se tomé en cuenta

unidades auxiliares de separaciéon como ciclones, unidades generadoras

de energia como la camara de combustiéon y una unidad de activacion de

biocarbon para la produccion de carbén activado.

2.2.3.1.

Ciclones

Considerando que los productos generados en la pirélisis son

biocarbon y gas pirolitico, fue necesario incorporar un ciclon que

separe las particulas sélidas del biocarb6n que pudieron ser

arrastradas por la corriente de gases, esto con la finalidad de recuperar
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2.2.3.2.

2.2.3.3.

una fraccién de biocarbon y obtener un gas mas limpio previo a su

ingreso a la cAmara de combustion.

Por otra parte, conociendo que los gases de salida de la camara de
combustion pueden arrastrar escoria, se considerd incorporar un
segundo ciclon que permita separar este residuo de los gases de

combustion y asi obtener un gas con menos contenido de impurezas.

En términos de disefo, los parametros considerados para este equipo
fueron: caudal de entrada del gases y velocidad de entrada del gas.
Para su dimensionamiento se recurrié a un algoritmo de calculo de
Excel provisto por un catalogo fabricante de ciclones (Powder Process,
2019).

Camara de combustién

Dado que el proceso de pirdlisis genera una cantidad notable de
volatiles y gases piroliticos, se consideré incorporar una camara de
combustion que aproveche el aporte energético que brindan estos

productos.

Este equipo se encarga de suministrar la cantidad de energia
necesaria para que ocurra el proceso de pirdlisis en el reactor de
tornillo. Para determinar los pardmetros Optimos de operacion se
efectuaron balances de materia y energia, en funcién de la cantidad

de energia necesaria en el proceso pirolitico.

Unidad de activacién de biocarbén

La activacion fisica y la activacion quimica son los principales métodos
aplicados en el proceso de activacion de carbon. La activacion fisica
consiste en la oxidacién parcial de un precursor carbonoso o material
intermedio mediante la penetracion de un agente oxidante (Vapor o

diéxido de carbono) en la estructura interna del carbon que resulta en
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la apertura y ampliaciéon de poros inaccesibles. (Dalai & Azargohar,
2007)

La activacién quimica utiliza agentes de activacion como ZnCl2, KOH
y H3PO4 para incrementar la porosidad de materiales carbonosos. A
nivel industrial este tipo de activacion exige un esfuerzo considerable
en el tratamiento de los efluentes de escape y lavado para minimizar
su impacto ambiental, lo que a su vez aumenta los costos de este

proceso. (Hagemann et al., 2018)

Para efecto del presente proyecto, se tendra en cuenta una activacion
de tipo fisica, ya que, es la mas utilizada en tratamientos de biocarbén
de pirdlisis, ademas que conlleva menos impactos ambientales en
comparacién a la activacion quimica. Por otro lado, la unidad de
activacion de biocarbon es tomada como un sistema cerrado que no
sera visto en detalle, puesto que, el alcance del proyecto se limita al

proceso pirdlisis, mas no al de activacion.

2.2.4. Andlisis de costos

2.2.4.1. Costos fijos y variables

La viabilidad econémica es el factor clave en el desarrollo de los
procesos comerciales de pirdlisis, por tanto, es importante analizar los
costos que pueden influir en el flujo de caja del proyecto. Para plantas
de produccién en general y de pirdlisis, los costos se clasifican en dos

categorias principales: costos fijos y variables.

Los costos fijos se especificaron de acuerdo al sueldo del personal de
operacion de planta, considerando los beneficios de ley que poseen
los trabajores. En tanto, los costos variables se establecieron
conforme a los insumos necesarios para la produccién de la planta,
entre los que constan insumos de nitrogeno para el reactor,

combustible para la camara de combustion y suminstro de electricidad;
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2.24.2.

dado que los lodos deshidratados no representan costo alguno de

compra, no se consideraron costos por materia prima.

Costos de inversion

Los costos de inversion fueron establecidos en base a los costos de
equipos, en los que se incluye la unidad de activacion de biocarbon y
costos de instalacion. Adicionalmente, se consideraron costos de
obras fisicas, por concepto de construccion civil, materiales, mano de
obra y redes eléctricas.

Para los costos de equipos se tom6 de referencia fuentes de consulta
de proveedores locales e internacionales. En el caso de equipos de
otro pais de origen, se adicion0 un porcentaje de 15%,

correspondiente a internacion de equipos.

Con respecto al costo de instalacion, se consideré el método de Lang
(Perry, 2001), el cual propone multiplicar el costo de equipos por un
factor de instalacién para instrumentacion, tuberias, sistema eléctrico
y edificaciones(Tabla 2.8). Dado que el presente proyecto se basa en
la obtencion de carbon activado, se determiné este costo para una

planta procesadora de solidos.

Tabla 2.8 Factores de instalacion de equipos. (Perry, 2001)

Actividad

Tipo de planta procesadora
Para sélidos Para liquidos/sdlidos Para liquidos

Instalacién del equipo 0,45 0,39 0,47

Instrumentacion y
control (instalados)

0,18 0,26 0,36

Tuberias (instaladas) 0,16 0,31 0,68

Sistema eléctrico
(instalado)

0,10 0,10 0,11

Edificios 0,25 0,29 0,18
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2.2.4.3.

Flujo de Caja

En cuanto al desarrollo del flujo de caja del proyecto, se establecié un
periodo de estudio de 10 afios y una depreciacion de equipos
adquiridos en el mismo tiempo. En el caso del bio-carbon y su
aplicacibn como carbon activado, los precios fueron obtenidos
mediante la demanda de importaciones de los ultimos cinco afios, la
cual equivale a $ 2570 cada tonelada de carbdn activado.

La rentabilidad del proyecto, se evalué mediante los indicadores
econdmicos como VAN, TIR y PRI, manejando los siguientes criterios:
VAN mayor a 0, TIR mayor a la tasa de descuento y PRI o mas corto

posible respecto al horizonte del proyecto (10 afios).
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CAPITULO 3

3. RESULTADOS Y ANALISIS

3.1. Resultados de Ingenieria Conceptual

3.1.1. Caracterizacion de lodos de aguas residuales

La tabla 3.1 presenta las caracteristicas de los lodos deshidratados que

ingresan al proceso de pirdlisis.

Tabla 3.1 Caracterizacion de lodos deshidratados provenientes de la PTAR de una
empresa cervecera. (GQM, 2019)

Parametro Valor
Carbono 35,530%
Hidrégeno 4,970%
Oxigeno 59,030%
Nitrégeno 0,470%
Azufre 0,002%
Materia organica 42,22%
Humedad 82%
Calor especifico 1,58 kd/kg-°C
Densidad de lodo seco 575,74 kg/m3
Arsénico <0,075 mg/kg

3.1.2. Produccién de lodos de la PTAR

La revision de los datos de la produccion de lodos deshidratados del afio
2018 se establece en la grafica 3.1. Estos valores son tomados del registro
de control que lleva la empresa cuando entrega los lodos al servicio de

recoleccioén de la ciudad.

El promedio de lodos deshidratados por mes es de 81 toneladas, con una
produccion minima de 56 ton/mes y maxima de 117 ton/mes. De forma
anual, la empresa cervecera genera un contenido de 970 toneladas de lodo.
Un parametro importante para considerar es que la produccion de lodo
depende de una etapa de deshidratacidén previa que se realiza de acuerdo

con las necesidades de la empresa, habiendo dias en que no se efectla
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Grafica 3.1 Toneladas de lodo deshidratado de empresa en estudio vs Tiempo (2018)

3.1.3.

3.1.4.

Tamarfo de la planta piloto

Siguiendo los criterios de planta piloto y segun lo acordado por la empresa
en estudio, se tomé como base de disefio 4 ton/dia de lodo, que
representan el contenido promedio de lodos por mes de la gréfica 3.1. En
cuanto a la produccién anual, esto corresponderia a 960 ton/afio de lodos
deshidratados que seran procesados mediante pirolisis para obtener como
producto carbon activado. Los dias de operacion a considerar son de 320

dias por afio.

Localizacion

La localizacion de la planta se realizo en base a los criterios mencionados

en la seccién de 2.1.6. La planta piloto de pirdlisis estara ubicada en las
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3.1.5.

instalaciones de la empresa en estudio, precisamente cerca de la planta de
tratamiento de aguas donde se generan los lodos (Ver detalles en Apéndice
B).

Distribucion de equipos de la planta piloto

Se realizé la distribucion de equipos con respecto a un orden secuencial
para ahorrar el traslado de la materia prima y productos. De forma tal, los
lodos deshidratados de la bodega son incorporados inicialmente al proceso
de pirdlisis mediante el secador S-101, finalizando el proceso en la unidad

de activacion de biocarbéon U-101.

La seccion sombreada de color amarillo de la figura 3.1, corresponde al
area que sera utilizada para el proceso pirolitico, la cual incluye la
distribuciéon de equipos y una bodega para el almacenamiento de carbén
activado. El area para ocupar es de 430 m?, comprendiendo la bodega del

producto.
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Figura 3.1 Distribucién de equipos en la empresa de estudio.

3.2. Resultados de Ingenieria Basica

3.2.1.

Condiciones de operacion del reactor.

Referente a las gréficas de la seccion 2.2.2.1, se considerd apropiado
trabajar con una temperatura de operacion de 640°C y un tiempo de
residencia de 45,65 minutos, pues, a estas condiciones de operacion se
evidencia un rendimiento constante de bio-carbon correspondiente a
34,65%. Adicional, dichas condiciones guardan relacibn con las
temperaturas y tiempos de residencia tipicos de pirdlisis lenta, mostrados

en el apéndice J.
No obstante, cabe recalcar que estos datos son bibliograficos y podrian ser
ajustados como parte del desarrollo de la planta piloto de pirdlisis. Los

pardmetros de operacion del reactor de tornillo se muestran en la tabla 3.2.

39



Tabla 3.2 Pardmetros de operacidn del reactor de tornillo.

Parametros de operacion Valores
Temperatura 640 °C
Tiempo de residencia 45,65 min
Flujo mésico de nitrégeno 0,0005 kg/min
Flujo mésico de lodos secos 0,06 t’/hora
Requerimiento energético 78,91 kW
Flujo mésico de diésel requerido 0,0367 kg/min

3.2.2. Descripcion del Proceso

Los lodos deshidratados con aproximadamente 18% de contenido de
materia seca (MS) ingresan al secador S-101 donde permaneceran un
tiempo de 2 horas, hasta alcanzar un contenido de 65% MS.
Posteriormente los lodos secos son enviados al reactor de pir6lisis R-101,
en donde ingresa una corriente de nitrogeno como medio inerte en la

reaccion.

La reaccion de conversion de los lodos ocurre dentro del reactor de tornillo
a presion atmosférica, temperatura de 640°C y un tiempo de residencia de
45 minutos. Los productos formados son gas pirolitico, volétiles y
biocarbdn. Los gases piroliticos y volatiles son enviados al ciclon CL-101
para recuperar la fraccion sélida de biocarb6n que pudo ser arrastrado por
el gas; consecuentemente, esta fraccion de biocarbon del ciclén se mezcla
con el biocarbon que sale del reactor R-101 y se deposita temporalmente
en el tanque de almacenamiento TK-101. El biocarb6n almacenado es
enviado a la unidad de activacion UA-101, donde se obtiene como producto
carbon activado.

El gas pirolitico que sale del ciclon CL-101 es alimentado a la camara de
combustion H-101, la misma que trabaja a 1100 °C con aire precalentado
y diésel para obtener gases combustibles a altas temperaturas. Este gas

resultante es limpiado en el ciclon CL-102 y la escoria obtenida, producto
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de la combustidon, es retirada del proceso. Continuamente los gases
combustibles pasan por el compresor C-101 y son incorporados a la
chaqueta del reactor como medio de calentamiento de los lodos. El calor
residual de estos gases es aprovechado para calentar el aire que ingresa
a la camara de combustién, a través del intercambiador E-101, para luego
ser removido a bajas temperaturas. El esquema del proceso previamente

descrito se encuentra en la figura 3.2.
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3.2.3. Diagrama de flujo del Proceso
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3.2.4. Sistemas de control de Presion y Temperatura

En base a los criterios de seguridad industrial de la seccion 2.1.7. y
conociendo que la pirdlisis es un proceso que trabaja a altas temperaturas,
se consider6 importante incorporar equipos de control de presion y

temperatura. La figura 3.3. representa un esquema de este sistema.

El control de presién afiadido al reactor R-101, capta la presion del reactor
mediante un transmisor y transfiere la sefial al controlador. En caso de que
la presion exceda la presion de operacion del reactor, los gases de pirolisis
son liberados a través de una valvula de venteo, incorporandolos en la

corriente 7 que ingresa al ciclon.

En cuanto a los controladores de temperatura, se colocé un lazo de control
entre el reactor R-101 y la corriente 15 de gases de combustién. En caso
de existir una caida de temperatura en el reactor, el flujo de gases de
combustion aumenta, compensando la reduccién de temperatura. De igual
manera, si la temperatura del reactor sobrepasa la temperatura de
operacion, el flujo de gases de combustién disminuye con el fin de

contrarrestar este efecto.

Finalmente, se consider6 pertinente colocar otro controlador de
temperatura en la corriente 15 de gases de combustion que calientan el
reactor. Si la temperatura de estos gases es inferior a la deseada, se abre
la valvula de suministro de diésel (Corriente 12) a la camara de combustion,
generando una mayor cantidad de energia calorifica, para de esta forma
elevar la temperatura de los gases de combustidn, requeridos para calentar

el reactor.
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Figura 3.3 Sistemas de control para reactor de pirdélisis.

3.2.5. Balance de materia

La base de disefio considerada para el balance de materia fue de 4
toneladas por dia de lodo deshidratado, equivalente a 166,67 kg/h. La tabla
3.3 muestra los resultados de las corrientes principales de entrada y salida
del reactor, la tabla 3.4 presenta las corrientes de entrada y de salida del

proceso, es decir el balance general de materia.

Tabla 3.3 Flujos masicos de entrada y salida del reactor de tornillo.

Compuesto Flujo de Entrada al Flujo de salida del
reactor [kg/min] reactor [kg/min]

Lodos deshidratados 1,0000 0,0985
Bio-carbén - 0,3465
Nitrégeno 0,0005 0,0167
Dioxido de carbono - 0,1463
Monéxido de carbono - 0,0287
Hidréogeno gaseoso - 0,0026
Metano - 0,0194
Etano - 0,0171
Propano - 0,0242
Butano - 0,0102
Sulfuro de hidrégeno - 0,0127
Voléatiles - 0,2775
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Tabla 3.4 . Flujos masicos de entrada y salida del proceso general de produccién de

carbén activado.

Flujos de Entrada del

Flujos de salida del

Compuesto
proceso [kg/min] proceso [kg/min]
Lodos 5,5556 -
Aire 65,2264 -
Nitrégeno 0,0005 -
Diésel 0,0367 -
Gases de combustion - 5,0822
Escoria - 0,0003
Aire saturado - 65,3556
Carbon activado - 0,2772

La conversion de biocarbon a carbon activado fue tomado como un 80% en
base al estudio presentado por Colima, Gutiérrez y Rojas (2016) donde
indican que obtuvieron una conversion de activacion entre 70,18% vy
88,44%.

3.2.6. Requerimientos energéticos

Como parte del célculo del requerimiento energético realizado a cada

equipo, se obtuvieron los siguientes resultados (Ver detalles en Apéndice

L), presentados en la tabla 3.5. Estos requerimientos son importantes para

la estimacion de costos variables.

Tabla 3.5 Requerimiento energético por equipo.

Equipo Cédigo Potencia
Secadores S-101 48,00 kW
Compresor C-101 28,69 kW

Blower V-101 1,50 kW

Bomba de diésel P-101 0,25 kW
Motor de hélice R-101 0,03 kW
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3.2.7.

Suministros

Debido al requerimiento energético del reactor de pirdlisis, se determiné el
aporte energético de la combustién de los gases piroliticos y volatiles
obtenidos en el proceso de pirdlisis, y mediante diferencias se determing el
aporte energético que debe generar la combustion de diésel, considerando
pérdidas de calor en la camara de combustion y en el reactor. En la tabla
3.6 se muestran los aportes energéticos de cada corriente que poseia
compuestos combustibles, asi como la cantidad de aire equivalente para
gue se desarrolle la combustién. (Ver detalles en Apéndice C y en la

seccion G.9)

Tabla 3.6 Aportes energéticos por combustion de gases piroliticos, volatiles y diésel.

Aire necesario para » Aprovechamiento
o ) Generacion .
Compuestos combustiéon [mol/min] . energético luego
energética [kW] o
(12% en exceso) de pérdidas [kW]
Gases piroliticos 48,578 69,236 52,946
Volétiles 94,604 9,800 7,589
Diésel 10,258 26,380 18,377
Sumatoria 153,440 102,767 78,912

3.2.8.

Ya que existe un requerimiento energético que debe suplir la combustion
de diésel, se calcul6 el flujo de diésel y se obtuvo que se necesitan 0,0367

kg diésel/min, lo que equivale a $ 8,522/dia.
Dimensionamiento

Los resultados del dimensionamiento son mostrados en hojas de
especificacion técnica, de acuerdo con los lineamientos del libro Rules of

Thumb for Chemical Engineers, de Branan Carl.

3.2.8.1. Reactor de tornillo R-101

Las dimensiones del reactor de tornillo se especifican mediante la hoja
técnica de la tabla 3.7. El diagrama del reactor fue realizado a escala

en el programa de SolidWorks. (Apéndice M)
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Tabla 3.7 Hoja de especificaciones del reactor R-101

Planta: Planta piloto de pirdlisis para produccion de carbo6n activado
Equipo: Reactor R-101 | N°Unidades | 1
Tipo: Reactor de tornillo
Disefio geométrico del reactor
Varigblgs de Unidaq de Valor
disefio medida
Volumen m3 0,099
Longitud m 1,867
Diametro m 0,260
Geometria del tornillo sin fin
Caracteristica Unidad de medida Valor
Velocidad de desplazamiento m/s 0,0007
Velocidad de giro RPM 031
Paso de hélice m 0,130
Inclinacion ° 10
Carcasa del reactor
Caracteristica Unidad de medida Valor
Didmetro m 0,380
Area superficial externa m?2 1,525
Area superficial interna m?2 1,711
Espesor de paredes m 0,01587
Requerimiento Energético
Motor de hélice kW 0,03
Materiales
Tornillo Acero ferritico
Carcasa Acero ferritico
Aislante Lana de vidrio

3.2.8.2. Secador S-101

Bajo la finalidad de incorporar un disefio de secador que pueda ser
complementado con el reactor de tornillo, se consider6 un secador tipo
tolva de 200 kg de capacidad, consultado en la plataforma comercial
de proveedores de Alibaba. Los céalculos correspondientes a balances
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de materia y energia son detallados en el Apéndice F. Las

dimensiones son mostradas en la siguiente hoja de especificaciones.

Tabla 3.8 Hoja de especificaciones del secador S-101

Planta: Planta piloto de pirdlisis para produccion de carbo6n activado
Equipo: Secador S-101 | N° unidades | 4
Tipo: Secador de lodos deshidratados
Parametros de entrada
Parametros Un'da.d de Valor
medida
Capacidad kg 200 o
Humedad de % 82
lodos
Tiempo de h 2
secado
Geometria del secador
Caracteristica Unidad de medida Valor
Altura del secador, D m 1,48
Altura entre la seccion inferior
del secador y el conducto del m 0,258
blower, H
Altura de la seccion inferior, | m 0,158
Diametro de Ia;ecci()n inferior, m 0,257
Diametro del secador, A m 0,750
Distancia del secador y el m 1,230
blower, B
Requerimientos energéticos KWh 48
Material - Acero inoxidable

3.2.8.3. Ciclén CL-101

El dimensionamiento del ciclon se realizé en base a los parametros de
entrada proporcionados en los calculos de balance y mediante el
algoritmo de calculo de Excel provisto por el catalogo fabricante de

ciclones (Powder Process, 2019).
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Tabla 3.9 Hoja de especificaciones del ciclon CL-101

Planta: Planta piloto de pirdlisis de lodos de una PTAR
Equipo: Ciclén CL-101
Tipo: Ciclon estandar tipo Lapple
Parametros de entrada b
Parametros Umdaq de Valor
medida
A
Caudal de gas ms3/s 8,29x103 ey
Densidad del gas Kg/m? 1,12
Viscosidad del 5
gas Pa-s 3,20x10
Densld_ad del Kg/m? 500
so6lido
Geometria del ciclén
Caracteristica Unidad de medida Valor
Diametro del ciclon, Dc m 0,100
Altura del COI’ldl_l|JCt0 de entrada, m 0,050
c
Altura del conducto de entrada m 0,025
al ciclén, Ao
Altura de la seccion de salida m 0,060
de gases, Sc
Diametro del conducto de m 0,050
salida del gas, Di
Altura rectangular de la camara m 0,100
de sedimentacion, Lc
Altura de la seccion conica de 0.200
7 . .z m 1
la camara de sedimentacion, Zc
Diametro del conducto de 0.040
) T m '
salida del material sélido, Ds
Especificaciones de disefio
Caracteristica Unidad de medida Valor
Caida de Presion Pa 206
Velocidad de entrada del gas m/s 9,6
Material - Acero inoxidable

3.2.8.4. Cicldén CL-102

El dimensionamiento de la unidad CL-102, se establecié6 mediante los
mismos lineamientos seguidos para el ciclon CL-101 del apartado
anterior. Los resultados se muestran en la hoja de especificaciones

correspondiente.
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Tabla 3.10 Hoja de especificacién del ciclon CL-102

Planta: Planta piloto de pirdlisis de lodos de una PTAR
Equipo: Ciclon CL-102
Tipo: Ciclén estandar tipo Lapple
Parametros de entrada >
Pardmetros Un'da.d de Valor
medida
Caudal de gas ms/s 7,57x10?
Densidad del gas Kg/m3 1,2
Viscosidad del 5
gas Pa-s 3,1x10
Dens!d_ad del Kg/m? 500
so6lido
Geometria del ciclén
Caracteristica Unidad de medida Valor
Diametro del ciclén, Dc m 0,200
Altura del COHd|_l|JCtO de entrada, m 0,100
C
Altura del conducto de entrada m 0,050
al ciclén, Ao
Altura de la seccion de salida m 0,100
de gases, Sc
Diametro del conducto de m 0,100
salida del gas, Di
Altura rectangular de la camara m 0,350
de sedimentacién, Lc
Altura de la seccion conica de 0.400
, . . m ’
la camara de sedimentacion, Zc
Diametro del conducto de 0.080
. T m '
salida del material sdlido, Ds
Condiciones de disefio
Caracteristica Unidad de medida Valor
Caida de Presion Pa 1240,5
Velocidad de entrada del gas m/s 20,9
Material - Acero inoxidable

3.2.9 Resultados de Analisis Economico
3.2.9.1 Costos deinversion, fijos y variables

La cotizacibn de equipos se realiz6 en base a la especificacion
determinada en el dimensionamiento. Dado que algunas fuentes de
consulta como Capcost de Turton y Matches, estaban restringidas por
limites en sus especificaciones, se procedié a consultar directamente

en fuentes locales e internacionales como Alibaba y Mercado Libre.
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Para fuentes de consultas como Turton y Matches se considero
factores de localizacion a Ecuador, en tanto que, para la plataforma de
Alibaba, se tomo en cuenta un 15% de internalizacion de equipos. La
tabla 3.11 muestra los resultados de los costos de equipos en detalle.

Tabla 3.11 Costos de equipos

Equipo Caodigo | Unidades Fuente de Material Especificacion COSTO TOTAL
consulta
. Acero . ]
Secador S-101 4 Alibaba L Capacidad: 200 kg $  9364,29
inoxidable
Reactor de tornillo R-101 1 Capcost Acero Area: 0,5 m2 $ 630209
Turton ferritico
. . Acero
Precalentador de aire E-101 1 Alibaba . . 1,5 kW $ 1171,97
inoxidable
Ciclon CL-101 1 Matches | ACer0 | Flujodegas:00083 | o 575133
inoxidable m3/s
. Capcost Acero Flujo de gas: 0,076
Ciclon CL-102 1 Turton inoxidable m3/s $ 614341
Acero Flujo de
Camara de combustién H-101 1 Matches inoxidable combuit)llt;le: 79.2 $ 21535,93
304L 90 KW
Acero Compresor de 2
Compresor C-101 1 Alibaba inoxidable etapas $ 2266,94
Potencia: 28 kW
Activacion de Biocarbon U-101 1 Alibaba - Capamdag: 128 $ 35159,04
ton/afio
Tanques de Mercado Acero
almacenamiento de TK-101 2 Libre . Capacidad: 1200 m3 | $ 1600,00
. inoxidable
Biochar Ecuador
Mercado
Bomba de diésel P-101 1 Libre Potencia: 4,47 kW $ 439,00
Ecuador
TOTAL: $ 86702,99

Los costos de instalacion de equipos se calcularon mediante el factor
de instalacion de Lang para procesos solidos. El costo de instalacion
total incluyendo equipos y su instalacion fue de $247970,54. En cuanto
a costos por construccion de obras fisicas, se estimé un valor de
$45150,07. Por tanto, el costo de inversion de la planta piloto

corresponde a un valor de $293120.

La distribucion de costos de inversion, fijos y variables, se muestra en

la gréfica 3.2, la misma indica que los altos costos de inversion se
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deben principalmente a la instalacion de equipos y costos asociados a
su compra. Referente a los costos fijos, éstos se encuentran
constituidos por el personal requerido para el proceso, lo cual
representa un gasto anual de $25 mil. Finalmente, los costos variables
asociados al proceso de pirélisis son mostrados en funcion de los
suministros de combustible, nitrégeno y energia eléctrica, los cuales
son menores debido al aporte de energia que suministran los gases

piroliticos al proceso.

Distribucion de costos

$161,267.55

$86,702.99

$45,150.07
$25200.00 $28,110.1665

S-
Instalacién de Equipos Obrasfisicas Personal Energia Combustible Nitrégeno
equipos eléctrica
INVERSION COSTOS FIJOS COSTOS VARIABLES

Grafica 3.2 Representacioén grafica de los tipos de costos del proceso de pirdlisis.

3.29.2

El apéndice | muestra en detalle el calculo de costos de obras fisicas,

suministros y personal.

Validacion del costo de los equipos

Se estim6 un costo de instalacion de equipos de $247970,54, lo cual
fue comparado con una planta alemana de pirélisis (Greenlife, 2017),
cuya capacidad es de 70kg/h de biocarbén y su costo de instalacion
es de $480000. La diferencia de costos representa un 48,34%, lo cual
se considera aceptable, dado que Greenlife es una planta instalada
con disefio ingenieril, en tanto que el presente trabajo representa un
disefio basico con un porcentaje de error entre 40 y 60%, en cuanto a

su estimacion (Gonzélez, 2017).
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3.2.9.3 Flujo de Caja

El desarrollo del flujo de caja del proyecto (Apéndice E), para un
periodo de 10 afios, mostré resultados favorables para la produccion
de carbdn activado a partir de la pir6lisis de lodos deshidratados de
una PTAR. Estos resultados fueron cuantificados mediante los
indicadores econdémicos VAN, TIR y PRI, tal como se muestra en la
tabla 3.12.

Tabla 3.12 Resultados del flujo de caja del proyecto.

) o Criterio de
Indicador econdmico Resultado o
Rentabilidad
Valor Actual Neto (VAN) $509624,41 VAN >0
Tasa interna de retorno (TIR) 27% TIR > 8,65%

Periodo de recuperacion de
) y 3,74 afnos
inversion (PRI)

3.3 Analisis de resultados de Ingenieria Conceptual

Se observo en la tabla 3.1 que los lodos deshidratados poseen menos de
0,075 mg/kg de arsénico, cuyo valor no sobrepasa el limite maximo
establecido por la Agencia de Protecciéon Medioambiental que es de 75 mg/kg,
es decir que los lodos deshidratados provenientes de la PTAR pertenecen a

la categoria de “no peligroso”

Adicionalmente, se determin6 que los lodos poseen una cantidad de materia
organica considerable de 42,22 %, segun lo muestra la tabla 3.1, lo que
justifica el uso de un reactor de pirdlisis debido a la presencia de materia
degradable termoquimicamente, y se puede asegurar la eficiencia del proceso

de pirdlisis utilizando lodos deshidratados como materia prima.
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3.4 Analisis de resultados de Ingenieria Basica

3.5

Se observo en la tabla 3.2 que la velocidad de desplazamiento y la velocidad
de giro son muy pequefas, esto se debe a que la longitud del reactor es muy
pequefia, por lo que los lodos necesitaran desplazarse lentamente a través del
reactor de tornillo, con el fin de que se logre una correcta transferencia de calor
desde las paredes del reactor hacia las particulas de lodos secos.

Ademas, se determind que la relacion de diésel/lodos secos es baja, siendo
de 0,0367 kg diésel / 1 kg de lodos secos debido al gran aporte energético que

otorga la combustion de los gases piroliticos y volatiles.

Se puede observar en la tabla 3.3 que existen una gran cantidad de
compuestos combustibles que se generan durante el proceso de pirdlisis.
Debido a sus altos poderes calorificos, segun el Apéndice C, estos son
aprovechados dentro de la cémara de combustion, alimentando

energéticamente la pirolisis.

Se estableciéo que la relacién de produccién de carbon activado y lodos
deshidratados es de 0,2772 a 5,5556, es decir que se genera 0,0499 kg de
carbon activado por cada kilogramo de lodo procesado, la cual es una
proporcién considerable considerando que el 82% del lodo es agua, es decir

gue la relacion de lodo seco y carbén activado es 0,2772:1.

Finalmente, se puede observar en la tabla 3.6 que la combustién de gases
piroliticos y volétiles genera 60,535 kW, aportando con el 76,71% del
requerimiento energético total, siendo el resto aportado por la combustion del
diésel. Esto nos indica que el combustible principal para el proceso de pirdlisis

sSon sus propios gases de produccion.

Andlisis de resultados de viabilidad econ6mica

Acorde a los criterios de rentabilidad de la tabla 3.13, se establece que el

proyecto es rentable y las ganancias de éste empiezan a ser visibles a partir
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del cuarto afio de su implementacion. Adicionalmente, es importante indicar
gue, en el primer afio del flujo de caja, no se consideran ingresos por venta de
carbon activado, puesto que ese afio es utilizado para realizar pruebas
experimentales y ajustar condiciones de operacién del proceso.

La determinacion de la localizacion de la planta en la empresa de estudio fue
un factor clave que influy6 en los costos de inversién, ya que, esto simplifica
costos por adquisicion de terrenos y reduce costos de obras fisicas. En cuanto
a los suministros, se tomaron de forma independiente a los que posee la
empresa, a pesar de que su costo asociado no refleja una mayor contribucién,

en comparacion a los costos fijos y la inversion inicial.
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CAPITULO 4

4. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

4.1.

Conclusiones

La evaluacion de varios escenarios de los procesos piroliticos conllevo
a la seleccion de una pirdlisis lenta para la produccion de biocarbon, con
un enfoque a la conversion de carbon activado ya que su demanda en
el mercado local se encuentra desatendida, y es cubierta en su totalidad
con importaciones. De modo tal, que fue posible realizar calculos
concernientes a balances de materia, energia, diagramas de flujo del
proceso y analisis econdémico, propios de un disefio basico de planta
piloto.

Se desarroll6 la ingenieria basica y conceptual del proceso de pirdlisis,
obteniendo resultados de disefio, distribucion, localizacion y
dimensionamiento. Entre estos, estan las dimensiones del reactor de
tornillo (1,867 m largo x 0,260 m diametro), equivalentes a un volumen
de 0,099 m?, el area superficial de 430 m? necesaria para la distribucion
de los equipos y una localizacién préxima a la planta de tratamiento de
aguas residuales de la empresa cervecera en estudio, de la ciudad de

Guayaquil.

Se utilizé fuentes bibliograficas para modelar la produccion de bio-
carbon, utilizando como base de calculo la produccién actual de lodos
(i.e. 4 ton/dia). El modelo utilizado predice una produccion de 127,75
toneladas de bio-carbon, correspondiente a aproximadamente el 17%
del carbén activado importado en el 2018, reduciendo de este modo las

importaciones y ayudando a ajustar la balanza de pagos del pais.
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El proyecto es factible, segun el valor actual neto obtenido de
$509624,41 ya que este criterio mide la rentabilidad del proyecto en
valores monetarios que exceden a la rentabilidad deseada luego de
recuperar toda la inversion, siendo favorable cuando es mayor a cero.
Asi mismo, es necesario realizar la comparacion entre la tasa interna de
retorno y la tasa minima atractiva de retorno. En este caso, el TIR
supera al TMAR, siendo 27% y 8,65% respectivamente, este criterio nos
indica que el proyecto es rentable con posibilidades a ser implementado.
Ademas, se determino el periodo de recuperacion de la inversion (PRI),
obteniendo que sera necesario 3,74 afios para recuperar el total de la
inversion a valor presente, es decir que es a partir de este punto que el

proyecto empezara a acumular ganancias.

En términos de factibilidad econdémica y técnica, el proyecto resultd
rentable y los requerimientos de energia fueron minimos, gracias al
aporte de los gases npiroliticos. Adicionalmente, mediante la
incorporacion de una planta piloto de pirdlisis como alternativa al relleno
sanitario, se puede reemplazar parcialmente las importaciones de
carbon activado en el pais. De igual manera, el presente proyecto,
puede servir de soporte para futuras investigaciones que traten el
aprovechamiento de lodos o biomasa en general, mediante procesos de
pirdlisis lenta.

4.2. Recomendaciones

Si bien los indicadores econdmicos mostraron un resultado favorable
para la viabilidad del proyecto, estos podrian ser re-evaluados
considerando alternativas que reduzcan el alto costo de inversion de
equipos y su instalacion. Por ejemplo, una de esas alternativas seria
optar por el ensamble de equipos que puedan ser fabricados a nivel
nacional, como también la utilizacién de equipos que podria tener la

empresa en inventario.
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La excesiva humedad de los lodos de la PTAR juega un papel
importante en la reduccién de costos, debido al elevado consumo
energético que implica el secado de esta materia prima que posee 82%
de humedad. Por tanto, una de las opciones para reducir estos costos
seria la optimizacién del equipo deshidratador de bandas que existe en
la PTAR de la empresa cervecera en estudio, lo cual eliminaria costos
de inversion y energéticos atribuibles a los secadores propuestos en el

presente proyecto.

El modelo cinético para describir el comportamiento de los lodos bajo el
proceso de pirdlisis suele variar dependiendo de su composicion, asi
como también del tipo de reactor en donde se efectud el andlisis, no
obstante, si bien el modelo cinético utilizado en el presente proyecto fue
seleccionado por tener una proximidad al tipo de reactor y al analisis
elemental de los lodos de bibliografia con el lodo de la empresa
cervecera, hay que tener en cuenta que los pardmetros cinéticos
deberian ser ajustados bajo pruebas experimentales realizadas al tipo
de lodo en estudio, ya que esto permitira obtener condiciones de
operacion certeras que maximicen el rendimiento del biocarbén y por

ende la produccion de carbdn activado.

Dado que los balances de materia y energia fueron realizados en la hoja
de calculo de Excel, se recomienda utilizar herramientas de simulacion,
que proporcionen recursos ingenieriles Gtiles para un desarrollo mas

profundo y detallado del proceso de pirdlisis.
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APENDICES

APENDICE A. COMPOSICION Y FLUJOS DE LOS GASES

PIROLITICOS
Composicion de gas Peso Molecular Fraccién Flujo molar Flujo mésico
pirolitico [g/mol] Molar [mol/min] [kg/min]
CO2 44,01 0,3210 3,3240 0,1463
CO 28,01 0,0990 1,0251 0,0287
H> 1,01 0,2460 2,5473 0,0026
CHg4 16 0,1170 1,2115 0,0194
C: 30,07 0,0550 0,5695 0,0171
Cs 44,1 0,0530 0,5488 0,0242
C. 58,12 0,0170 0,1760 0,0102
H.S 34,1 0,0360 0,3728 0,0127
N2 28,01 0,0560 0,5799 0,0162
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APENDICE B. LOCALIZACION DE LA PLANTA DE PIROLISIS

Planta de Tratamiento de aguas residuales

Lodo humedo

Deshidratadora
de lodos

.
“ —

. -

.

~—

Bodega de
lodos

Figura B.1. Localizacion de planta piloto de pirdlisis
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APENDICE C. GENERACION ENERGETICA DE COMPUESTOS COMBUSTIBLES Y

COMPOSICION DE GASES DE COMBUSTION

Capacidad .
= e Poder Poder Peso Flujo
ormula | calorifica o o . - , o
Compuesto - calorifico | calorifico | Molecular | molar Formula de combustion Formula de combustion incompleta
quimica | @1000 K |y o1 | “[kakg] | [g/mol] | [mol/imin]
[J/mol-K]
Di6xido de carbono CO; 54,37 44,01 3,324
Monéxido de carbono CO 33,19 28,01 1,025
Hidrégeno Ha 286 1,01 2,547 H, + 0,50, —» H,0 H, + 0,50, - H,0
Etano C2He 1560 30,07 0,570 C,Hg + 3,50, — 2C0, C,H, + 2,50, > 2CO + 3H,0
Propano CsHa 2220 44,10 0,549 CsHg + 50, - 3C0, CsHg + 3,50, — 3CO + 4H,0
Butano CaHio 2877 58,12 0,176 C4Hqg + 6,50, - 4CO, + 5H,0 C4H1p + 4,50, - 4CO + 5H,0
Acido sulfhidrico H2S 46,02 34,10 0,373
Nitrégeno N> 32,70 28,01 0,598
V0|éti|es CQHJ_OOZ 369 2450 150,70 1,848 C14_H25 + 20,2502 d 14C02 + 12,5H20 C9H1002 + 602 d 9CO + 5H20
Diésel C1aHos 43100 | 183,27 | 0,200 |C4Hyy0, + 10,50, — 9CO, + 5H,0 F14Hzs +13,250; - 14C0 +12,5H,0
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- 5 - .
Entalpia de Flujo molar 12% Flujo molar | Produccion | Produccidon | Produccién | Generacién Considerand | Considerand
Comb Exceso de o 012% 0 12%

de O2 : N2 de CO2 de CO de agua energética - e
Incompleta moimin] | ©X19€N0 1t omin] | [mol/min] | [mol/min] | [mol/min] [KW] perdidas en | pérdidas en
[kJ/mol] [mol/min] Céamara [kW] | Reactor [kW]
- - - - -0,482
- - - -0,091
- 1,274 1,427 5,366 2,547 12,142 10,685 9,403
-607,340 2,302 2,578 9,699 0,969 0,242 2,423 16,830 14,810 13,033
-993,913 1,879 2,105 7,919 0,911 0,228 1,709 13,733 12,085 10,635
-1371,100 2,579 2,889 10,868 1,317 0,329 2,195 18,753 16,503 14,523
-1746,590 1,074 1,203 4,524 0,563 0,141 0,880 7,778 6,844 6,023
- - - -0,046
- - - -0,052
- - - Sumatoria 52,946
-114,309 17,738 19,867 74,737 13,304 3,326 9,239 9,800 8,624 7,589
- - - - Sumatoria 60,535
-3937,030 1,923 2,154 8,104 2,244 0,561 2,504 23,731 20,883 18,377
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APENDICE D. TABLA DE CORRIENTES

| Conversién
|REACCION PRINCIPAL | Lodos de PTAR  —®iochar + Gas pirolitico + Volatiles | 0.9015|
CONVERSION CAPACIDAD DE LA PLANTA [Ton/dia] 4 TEMPERATURA DE OPERACION 640]°C
LODOS DESHIDRATADOS 0.0985 TIEMPO DE OPERACION [hy/dia] 12 TIEMPO DE OPERACION 45.65|min
BIOCHAR 0.3465 CAPACIDAD DE LA PLANTA [Ton/h] 0.33 PESO MOLECULAR 02 31.9988|g/mol
GAS PIROLITICO 0.2775 CAPACIDAD DE LA PLANTA [kg/min] 5.56]
VOLATILES 0.2775
Propiedad Corrientes

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
Temperatura ("C) 25 105 25 25 25 25 640 640 640 200 25
Presidn (atm) 1 1 6 1 1 1 6 1 6 6 1
FIuio mdsico ka{min] 5.5556 1.0000 4.4264 60.8001 0.0005 65.2264 0.5572 (.4433 0.5554 4.4264 0.0367

Flujo masico de los
componentes [kg/min]
Lodos deshidratados 1.0000 1.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0985 0.0000 0.0000 0.0000
Biochar 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0017 0.3448 0.0000 0.0000 0.0000
Oxigeno 0.0000 0.0000 1.0311 14.1221 0.0000 15.1532 0.0000 0.0000 0.0000 1.0311 0.0000
Nitrégeno 0.0000 0.0000 3.3953 46.6780 0.0005 50.0732 0.0167 0.0000 0.0167 3.3953 0.0000
Diésel 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0367
Didxido de carbono 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.1463 0.0000 0.1463 0.0000 0.0000
Mondxido de carbono 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0287 0.0000 0.0287 0.0000 0.0000
Hidrageno gaseoso 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0026 0.0000 0.0026 0.0000 0.0000
Metano 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0194 0.0000 0.0194 0.0000 0.0000
C2 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0171 0.0000 0.0171 0.0000 0.0000
3 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0242 0.0000 0.0242 0.0000 0.0000
Cc4 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0102 0.0000 0.0102 0.0000 0.0000
H25 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0127 0.0000 0.0127 0.0000 0.0000
Escoria 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Volatiles 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.2775 0.0000 0.2775 0.0000 0.0000
Agua 4.5556 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Carbén activado 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Fraccién masica de los
componentes

Lodos deshidratados 18.00% 100.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 22.22% 0.00% 0.00% 0.00%
Biochar 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.31% 77.78% 0.00% 0.00% 0.00%
Oxigeno 0.00% 0.00% 23.29% 23.23% 0.00% 23.23% 0.00% 0.00% 0.00% 23.29% 0.00%
Nitrégeno 0.00% 0.00% 76.71% 76.77% 100.00% 76.77% 3.00% 0.00% 3.01% 76.71% 0.00%
Diésel 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 100.00%
Dioxido de carbono 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 26.26% 0.00% 26.34% 0.00% 0.00%
Mondxido de carbono 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 5.15% 0.00% 5.17% 0.00% 0.00%
Hidrégeno gaseoso 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.46% 0.00% 0.46% 0.00% 0.00%
Metano 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 3.48% 0.00% 3.49% 0.00% 0.00%
2 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 3.07% 0.00% 3.08% 0.00% 0.00%
C3 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 4.34% 0.00% 4.36% 0.00% 0.00%
C4 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 1.84% 0.00% 1.84% 0.00% 0.00%
H25 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 2.28% 0.00% 2.29% 0.00% 0.00%
Escoria 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00%
Volatiles 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 49.80% 0.00% 49.96% 0.00% 0.00%
Agua 82.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00%
Carbén activado 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00%
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Propiedad

Corrientes

12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23
Temperatura (°C) 25 800 800 800 138 38 800 640 640 25 250 300
Presidn (atm) 3.5 6 6 8 3 1 1 1 1 1 1 4
Flujo masico [k&/min] 0.0367 5.0824 5.0822 5.0822 5.0822 65.3556 0.0003 0.0017 0.4451 | 0.4451 | 0.2772 5.0822
Flujo masico de los componentes [kg/min]
Lodos deshidratados 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0985 | 0.0585 | 0.0000 0.0000
Biochar 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0017 0.3465 | 0.3465 | 0.0000 0.0000
Oxigeno 0.0000 0.1105 0.1105 0.1105 0.1105 14.1221 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 0.1105
Nitrégeno 0.0000 3.4120 3.4120 3.4120 3.4120 46.6780 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 3.4120
Diésel 0.0367 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 0.0000
Dioxido de carbono 0.0000 0.9961 0.9961 0.9961 0.9961 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 0.9961
Mondxido de carbono 0.0000 0.1639 0.1639 0.1639 0.1639 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 0.1639
Hidrégeno gaseoso 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 0.0000
Metano 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 0.0000
Cc2 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 0.0000
C3 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 0.0000
ca 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 0.0000
H2S 0.0000 0.0127 0.0127 0.0127 0.0127 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 0.0127
Escoria 0.0000 0.0003 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0003 0.0000 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 0.0000
Volatiles 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 0.0000
Agua 0.0000 0.3870 0.3870 0.3870 0.3870 4.5556 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 0.3870
Carbén activado 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000 | 0.0000 [ 0.0000 [ 0.0000 [ 02772 [ 0.0000
Fraccién masica de los componentes

Lodos deshidratados 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 22.13% | 22.13% | 0.00% 0.00%
Biochar 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 100.00% | 77.87% | 77.87% | 0.00% 0.00%
Oxigeno 0.00% 2.17% 2.17% 2.17% 2.17% 21.61% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 2.17%
Nitrégeno 0.00% 67.13% 67.14% 67.14% 67.14% 71.42% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 67.14%
Diésel 100.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00%
Diéxido de carbono 0.00% 19.60% 19.60% 19.60% 19.60% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 19.60%
Mondxido de carbono 0.00% 3.23% 3.23% 3.23% 3.23% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 3.23%
Hidrdgeno gaseoso 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00%
Metano 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00%
Cc2 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00%
Cc3 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00%
C4 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00%
H2S 0.00% 0.25% 0.25% 0.25% 0.25% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.25%
Escoria 0.00% 0.01% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 100.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00%
Volatiles 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00%
Agua 0.00% 7.61% 7.61% 7.61% 7.61% 6.97% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 7.61%
Carbén activado 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% |100.00% 0.00%
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APENDICE E. FLUJO DE CAJA

0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
2019 2020 2021 2022 2023 2024 2025 2026 2027 2028 2029
Carbon activado por afio [ton/afio] 127,751 127,751 127,751 127,751 127,751 127,751 127,751 127,751 127,751 127,751
Precio del Carbdn activado [$/ton] 0 $2573,09 | $2573,09 | $2573,09 $ 2573,09 $ 2573,09 $ 2573,09 $ 2573,09 $ 2573,09 $ 2573,09
Ingresos por ventas 0 $328715,2 | $328715,2 | $328715,2 | $328715,2 | $328715,2 | $328715,2 | $328715,2 | $328715,2 | $328715,2
Costos fijos $25032,00 | $25032,00 | $25032,00 | $25032,00 | $25032,00 | $25032,00 | $25032,00 | $25032,00 | $25032,00 | $25032,00
Costos variables $30837,29 | $30837,29 | $30837,29 | $30837,29 | $30837,29 | $30837,29 | $30837,29 | $30837,29 | $30837,29 | $30837,29
Seguros (25%) 25% $ 68575,75 | $68575,75 | $68575,75 | $ 68575,75 | $68575,75 | $68575,75 | $68575,75 | $68575,75 | $68575,75 | $68575,75
Depreciacion $8670,30 | $8670,30 | $8670,30 | $8670,30 $8670,30 $ 8670,30 $8670,30 $8670,30 $8670,30 $8670,30
Utilidad antes de Impuestos $-133115,3 | $195599,9 | $ 195599,9 | $195599,9 | $195599,9 | $195599,9 | $195599,9 | $195599,9 | $195599,9 | $ 195599,9
Impuestos (22%) $-29285,37 | $43031,97 | $43031,97 | $43031,97 | $43031,97 | $43031,97 | $43031,97 | $43031,97 | $43031,97 | $43031,97
Utilidad después de impuestos $-103830,0 | $ 152567,9 | $ 152567,9 | $ 152567,9 | $ 152567,9 | $152567,9 | $152567,9 | $152567,9 | $152567,9 | $ 152567,9
(+) Depreciacién $8670,30 | $8670,30 | $8670,30 | $8670,30 $8670,30 $8670,30 $8670,30 $8670,30 $8670,30 $8670,30
(-) Inversiones $293120,61
() Inversién por capital de trabajo $ 73280,15
(+) Recuperacion de Capital de trabajo $ 73280,15
(+) Ingreso neto por venta de A.F. $20288,50
Flujo de caja neto $-346112,26 | $-95159,66 | $ 161238,2 | $161238,2 | $161238,2 | $161238,2 | $161238,2 | $161238,2 | $161238,2 | $161238,2 | $ 254806,8
Flujo de caja acumulado $-346112,26 | $-441271,9 | $-280034 | $-118795,6 | $42442,63 | $203680,82 | $364919,0 | $ 526157,20 | $ 687395,4 | $ 848633,57 | $ 1103440
Tasa de descuento (TMAR) 8,65%
VAN $ 509 624,41
TIR 27%
PRI 3,737
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APENDICE F. SECADOR S-101

F.1. Balance de materia
Conociendo que los lodos deshidratados contienen 82% de humedad y se requieren

hasta 35% de humedad, se realizo el siguiente balance de masa en la hoja de calculo de
Excel.

Lodo himedo <1> Aire seco Masa de aire seco
M1: 166.67 kg/h Ma3: 3662.93262 | kg/h Ma: 3651.97669 kg/h
Xms1: 0.18 . — 5 Y3*: 0.003
Xwil: 0.82 T3: 110 °C

Balance General:
M1+ Ma3 = M2 + Ma4
3829.60262 3829.60262 \/

V o Aire saturado

&> Mad: 3783.447851 kg/h
Y4*: 0.036
Lodo seco T4: 38 °C
M2: 46.15476923 kg/h Humedad
Xms2: 0.65 relativa (HR): 80%
Xw2: 0.35
*Uso de carta psicométrica para calcular Humedad del aire en corrientes 3 y 4: Y4( T4=38°C y HR 80%)

Y3 (Entalpia constante y T3: 105°C)

F.2. Tiempo de secado

El tiempo de secado se establecié mediante el siguiente procedimiento de calculo:

1. Area de secado
En base a la tabla 3.8 que ilustra el diagrama del secador con sus respectivas
dimensiones, se procedio a calcular dos areas, el area cilindrica y el area conica,
siendo el area de secado la suma de estas dos.

Acilindrica = ﬂ(0,375m)2 = 0,44m?
Acénica = 1(0,375m)(0,5424) + TI(0,375m)2 = 1,08m2
Atotal = 1;52m2

2. Coeficiente de transferencia de calor convectivo (HTC)
Para la estimacion del HTC se tomo6 como referencia el estudio de (Deng, Su, & Yu,
2013), el mismo indica HTCs para secado de lodos mediante calentamiento indirecto
de tres fuentes de calor: Vapor, aceite térmico y gas combustible. El porcentaje de
cada forma de transferencia de calor: conduccion, conveccién, radiacion y
penetracion. (Figura F.1).
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Figura F.1. Coeficiente global de transferencia de Calor y porcentaje de contribucion

Dado que para el caso descrito es necesario calcular el coeficiente de conveccion, se
ha realizado la tabla F.1., en la cual se tomé de referencia el coeficiente de
conveccion correspondiente al gas (49,47 W/m2-°C), bajo la suposicion que mantiene

un similar comportamiento al aire caliente que es el medio de calentamiento del
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de cada forma de transferencia. (Deng et al., 2013)

secador S-101.

Tabla F.1. Coeficientes de transferencia global de calor para secado de lodos.

HTC
Fuente de Nconveccion
) global % de hconveccion
calentamiento (W/m2°C)
(W/m2°C)
Steam 975 9% 87,75
Oil (Promedio 1y 2) 500 32% 160
Gas (Promedio 1y 2) 51 97% 49,47

Tiempo de secado

El tiempo de secado total se considera como la suma del tiempo de secado a
velocidad constante y el tiempo de secado a velocidad decreciente. No obstante,
tomando en cuenta el gréfico F.1., proporcionado por Deng, Su &Yu, es notable
observar una zona de secado constante a las condiciones propuestas de 85% a 35%

de humedad, por tanto, el tiempo de secado a determinar correspondera a un secado

de velocidad constante.
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Gréfica F.1. Velocidad de secado vs contenido de humedad. (Deng et al., 2013)

(0: vapor saturado a 200 ° C; o: aceite térmico a 200 ° C, 1,5 m / s; e: aceite térmico a 200 ° C, 0,6 m/ s; A:

Gasa200°C,6m/s;0:Gasa200°C,12m/s;* Gasa400°C,12m/s).

La ecuacion que determina el tiempo de secado constante es:

Donde,

=z™3

Ti:

0:
C.

mA

te —mx (Wo — W)
Masa del sélido seco 30,0
Calor latente de evaporacion del agua 2260000
Humedad inicial 0,82
Humedad en el tiempo tc 0,35
Coef. De transferencia de calor en la
superficie del solido y la pelicula 51,0
estancada de aire sobre ésta
Area expuesta al secado 1,52
Temperatura en el seno del aire 120
Temperatura en la superficie del sélido 70

Reemplazando en la ecuacion de tiempo constante, se tiene:

te = 2.2 horas

71

kg
J/kg

W/m?2 °C

°C
°C



APENDICE G. CALCULOS

G.1. Flujo masico de lodos secos

El flujo masico se calcul6 con la base de disefio de 4 ton/dia mencionada en la seccion
3.2.2., considerando el tiempo de operacion diaria de 12 horas y la humedad de 82%
establecida en la tabla 3.1, segun la ecuacion K.1.

t
4 =X (100% — 82%) toneladas de lodo seco
_ 1a —
F = = 0,06
h hora
12 —
dia

G.2. Area de relleno
El area de relleno de determind fijando un diametro de 0,26 m, segun el rango
recomendado por Hermenegildo Rodriguez (2017), utilizando le ecuacion K.2.

X (0,26 m)?
S = T x (0,26 m)” = 0,0530 m?
4
G.3. Velocidad de desplazamiento
La velocidad de desplazamiento de los lodos secos de calcul6 mediante la ecuacion K.3,

considerando la densidad de 575,74 kg/m? (tabla 3.1).

L
h

3600 x 0,0530 m? x 575,74

i 0,06
V=

—683X10_4E
kg 1t o s

m3 X To00 kg < 08

G.4. Longitud del reactor de tornillo
La longitud del tornillo se determind segun la ecuacion K.4.

Os

6 m
L = 45,65 min X — X 6,83 x107* —=1,867m
1 min S

G.5. Volumen del reactor de tornillo
Debido a que el reactor posee una forma tubular, se determiné su volumen a manera de

un cilindro, segun la expresion K.5.
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Ve 1t X (0,26 m)? X 1,867 m
B 4

= 0,099 m3

G.6. Paso de hélice y velocidad de giro

Se determiné la velocidad de giro de la hélice considerando un paso pequefio que
equivale a la mitad del diametro del reactor, segun lo mencionado en la seccion 2.2.2.2.,
utilizando las ecuaciones K.6 e K.7 respectivamente.

0,26 m
P=

-—=013m
6,83 x 10~* % X 60
n= RETT — 0,31 RPM

G.7. Area superficial interna y externa
Debido a la forma tubular del reactor, el area superficial interna y externa del reactor se
determind a manera de un cilindro calculando la superficie de sus paredes, considerando

el grosor de la pared de 15,87 mm (tabla 3.7).

A;=mx0,26m X 1,867 m = 1,525 m?
A, =1 x (0,26 m+ 15,87 x 1073 m) x 1,867 m = 1,711 m?

G.8. Requerimiento energético en el reactor

La transferencia de calor necesaria en el reactor para que ocurra el proceso de pirolisis
se calculd en base la diferencia media logaritmica de las temperaturas de las corrientes,
gue tienen una configuracion a contracorriente, y al coeficiente global de transferencia

de calor segun las ecuaciones K.9 y K.10 respectivamente.

AT, =800 °C — 640°C = 160°C
AT, =300°C—-105°C=195°C

160 °C—-195°C

ln(160 °C)
195 °C

MLDT = = 176,92 °C;
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UA=

1 (0,146 m) 1 ( 0,130 m )
1 + 0,130 m + 1 N 110,130 m — 0,00015 m
1,525m2 X 250—2— 2w x 163—V % 1,867m 1,711 m2 X 250—"— 27 x 0,704 x 1,867 m
m? — K m —K m? — K m —K
— 17533
= 17533 —

Finalmente, la transferencia de calor requerida en el reactor se determiné mediante la

expresion K.8.
\'\
Q=175,33 X X 176,92 K= 7891196 W = 78,91 kW

G.9. Aporte energético de los gases piroliticos y los volatiles

Los gases de pirdlisis y volatiles poseen componentes combustibles, cuyos calores de
combustién son aprovechados dentro de la camara de combustion. El aporte energético
se calculd segun la ecuacion 2.16, obteniendo 79,036 kW. Se utilizdé una eficiencia del
80% en los quemadores, ademas, se considerd que existe un 12% de pérdidas tanto en
la cAmara de combustion, como en el reactor (Ver detalles en Apéndice C), por lo que el

aprovechamiento energético es menor y se determind mediante la siguiente ecuacion:
QG+V = 79,036 kW x (100% - 12%)Pérd. Cémara X (100% - 12(yo)Pérd. Reactor — 61,205 kW

Dentro de los gases piroliticos existen compuestos que no se combustionan, por lo que
consumen parte del calor de combustion para elevar su temperatura desde 640 °C hasta
la temperatura de salida: 800 °C. Este consumo energético se calculé mediante la
siguiente expresion:

Qabs No comb = 0,6705 kW

G.10. Aporte energético de los gases piroliticos y los volatiles

El diésel es el responsable de suministrar la energia calorifica restante al proceso de
pirolisis para que este alcance la temperatura deseada, por lo tanto, este aporte es igual
a la diferencia entre el requerimiento energético total del reactor y el aporte energético
de la combustion de los gases piroliticos y los compuestos volatiles, considerando la

energia absorbida por los componentes no combustiones del gas.
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Qpiesel = Q — Qg+v + Qabs No comb = 18,377 KW

Sin embargo, es necesario suministrar mayor cantidad de diésel a la camara de

combustion debido a las pérdidas en los equipos.

100% 100%
100% — 12%)Pérd, cimara | (100% - 12%)pérd_ Reactor
100% 100%
100% — 12%)pérd, cimara (100% . 12%>Pérd, Reactor

QDiésel Real = QDiésel X (

= 18,377 kW x ( = 26,38 kW

G.11. Cantidad de diésel requerido

La cantidad de diésel necesario para suplir el requerimiento energético del reactor se
calcul6 utilizando el PCI y la densidad del diésel presentados en el Apéndice C, para
finalmente determinar el gasto monetario diario debido al suministro de diésel a la cAmara
de combustion, considerando el precio comercial del diésel de $ 0,274/L diésel, mostrado

en el Apéndice D.

k 60s
e = Qpiesel Reat 20,38 ?]x Tmin_ _ (0367 kg diésel
Piesel T PClpjeser  _43,10MJ | 1000k ~ ™ min
1 kg diésel 1 M]
kg diésel
mo 00367 B L Diésel
= = 7 = 0,0432
Ppiésel 850 E X 1m
m3 ~ 1000 L
. ) L Diésel 0,274% 12h 60min $8,522
Gastopjgsel = Q X Preciopjegel X top = 0,0432 p—— X 1L Diésel X 1dia X 1h = dia
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APENDICE H. METODO NUMERICO PARA CURVA
TERMOGRAVIMETRICA

El método de Runge Kutta de 4% orden utilizado para aproximar las soluciones de las
ecuaciones diferenciales 2.1, 2.2 y 2.3, fue efectuado con el fin de validar la curva
termogravimétrica mostrada en el modelo cinético de Abuja & Singh. Dado que las
ecuaciones diferenciales (2.1 -2.3) se encuentran en funcion del tiempo y la temperatura,
se efectud un cambio de variable, considerando que la temperatura depende linealmente
del tiempo (Ecuacion 2.6). De esta forma, las ecuaciones diferenciales quedan

expresadas de la siguiente manera:

dT
d—C=A e_%xL—rl
dr ~ 2 7]
d—G=A e_%xL—rl
dr = ! 7]

Una vez obtenidas las ecuaciones diferenciales en funcién de la temperatura, se procedio

a realizar el método numérico descrito con las siguientes condiciones iniciales:

El espaciado por iteracion (i) fue de h = 5. La figura H.1, muestra la resolucion del
método Runge-Kutta de 4to orden para la ecuacién 2.1, realizado en la hoja de calculo

de Excel.
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METODO DE RUNGE -KUTTA 4to ORDEN

Ao 1

To 413

h 5
140 20.65
145 20.9
150 21.15
155 21.4
160 21.65
165 21.9
170 22.15
175 22.4
180 22.65
185 229
190 23.15
195 23.4
200 23.65
205 23.9
210 24.15
215 24.4
220 24.65
225 24.9
230 25.15
235 25.4
240 25.65
245 25.9
250 26.15
255 26.4
260 26.65
265 26.9
270 27.15
275 27.4
280 27.65
285 27.9
290 28.15
295 28.4
620 44.65
625 44.9
630 45.15
635 45.4
640 45.65
645 45.9
650 46.15
655 46.4
660 46.65
665 46.9
670 47.15
675 47.4
680 47.65
685 47.9
690 48.15
695 48.4
700 48.65
705 48.9
710 49.15
715 49.4
720 49.65
725 49.9
730 50.15

dA E ENoA"
—_— (—Ale_R‘}'—Aze_R‘}' fr—
dar B
Iteraciones TIK) K1 v} K3 K4 A
0 413 1
1 418 -5.83144E-05 -6.49082E-05 -6.49076E-05 -7.21614E-05| 0.999934982
2 423 -7.21614E-05 -8.01326E-05 -8.01318E-05 -8.88B15E-05 0.99985472|
3 428 -8.88815E-05 -9.84757E-05 -9.84744E-05 -0.000108983] 0.999756093
4 433 -0.000108983 -0.000120482 -0.00012048| -0.000133048| 0.999635434|
5 438 -0.000133048]  -0.000146772 -0. 000146769 -0.00016174| 0.999488455|
6 443 -0.00016174]  -0.000178054 -0.00017805 -0.00019581| 0.999310163
7 448 -0.00019581)  -0.000215127 -0.000215121 -0.00023611 0.99909476|
8 453 -0.00023611]  -0.000258895 -0.000258887] -0.000283596| 0.998835548
9 458 -0.000283596]  -0.000310369 -0.000310358] -0.000339339| 0.998524817
10 463 -0.000339339]  -0.000370683 -0.000370667] -0.000404534| 0.998153721
11 468 -0.000404533 -0.000441094 -0.000441072|  -0.000480503 0.99771216|
12 473 -0.000480502]  -0.000522954 -0.000522964]  -0.000568709| 0.997188639
13 478 -0.000568708] -0.000617915 -0.000617874] -0.000670754| 0.996570133
14 483 -0.000670753 -0.000727534 -0.000727478] -0.000738388| 0.995841938
15 488 -0.000788387] -0.000853673 -0.000853597| -0.000923505| 0.994987533
16 493 -0.000923503 -0.0009983 -0.000998198]  -0.001078145| 0.993988426
17 458 -0.001078142]  -0.001163523 -0.001163388] -0.001254481| 0.952824018)
18 503 -0.001254478 -0.001351585 -0.001351406| -0.001454815] 0.991471472
19 508 -0.001454811]  -0.001564841 -0.001564607] -0.001681555| 0.989905595|
20 513 -0.001681549]  -0.001805746 -0.00180544| -0.001937187| 0.98B098744|
21 518 -0.00193718]  -0.002076817 -0.002076421]  -0.002224247 0.98602076|
prl 523 -0.002224238]  -0.002380559 -0.002380088] -0.002545272| 0.983638546
23 528 -0.00254526 -0.00271961 -0.002718958] -0.002902745| 0.980918089
24 533 -0.002590273 -0.003096287 -0. 003095461 -0.00329503| 0.977820546|
25 538 -0.003299011 -0.003512905 -0.003511866| -0.003736288] 0.974306406
26 543 -0.003736265 -0.003971497 -0.0039702| -0.004216391| 0.970333731
7 548 -0.004216362 -0.00447375 -0. 004472144 -0.00474081| 0.965858504|
28 553 -0.004740775 -0.005020898 -0.005018928] -0.005310507| 0.960837082
9 558 -0.005310464]  -0.005613604 -0.005611207] -0.005925809| 0.955222767|
30 563 -0.005925757] -0.006251833 -0.006248943 -0.006586284] 0.948970501
31 568 -0.006586221]  -0.006934727 -0.006931278| -0.007290617| 0.942035693
96 893 -0.004151525 -0.004059566 -0.004063947] -0.003973508| 0.113103122)
a7 898 -0.003974086 -0. 00388656 -0. 003890695 -0.003805 0.10921419|
98 903 -0.003805165 -0.003721854 -0.003725756] -0.003644189] 0.105490094)
99 508 -0.003644344]  -0.003565037 -0.00356872| -0.003491073] 0.101922539|
100 913 -0.003491218 -0.003415715 -0.003419191 -0.003345269] 0.098505223
101 918 -0.003345404]  -0.003273513 -0.003276795 -0.003206407] 0.095229818
10z 923 -0.003206534]  -0.003138072 -0.00314117| -0.003074139] 0.052089959|
103 928 -0.003074257 -0. 00300905 -0.003011976| -0.00294813| 0.089079219|
104 933 -0.00254824|  -0.002886122 -0. -0. 0.086191499)
105 938 -0.002828165 -0.002768979 -0.00277159|  -0.002713634 0.08342101
106 543 -0.002713731]  -0.002657327 -0. 002659793 -0.002604559] 0.080762255
107 948 -0. 002604649 -0. 002550885 -0.002553216| -0.002500564] 0.078210019|
108 953 -0.002500649 -0.00244939 -0.002451593 -0.002401392] 0.075759351
109 958 -0.002401471 -0.00235259 -0.002354673 -0.002306797] 0.073405552
110 963 -0.002306871]  -0.002260246 -0.002262216] -0.002216546| 0.071144162)
111 968 -0.002216616] -0.002172133 -0.002173996] -0.002130421| 0.068970546
112 973 -0.002130486]  -0.002088036 -0.002089798] -0.002048212| 0.066881885)
113 578 -0.002048273 -0.002007752 -0.00200942| -0.001965721] 0.064873162|
114 983 -0.001969778 -0.00193109 -0.001932669| -0.001894762| 0.062941153
115 988 -0.001894815 -0.001857867 -0.001859362] -0.001823157| 0.061082414)
116 993 -0.001823207] -0.001787912 -0.001789328] -0.001754739| 0.059293676
117 998 -0.001754786 -0.00172106 -0.001722402| -0.001689349| 0.057571833
118 1003 -0.001689393 -0.001657159 -0.00165843 -0.001626836] 0.0559135932

Figura H.1. Método de Runge Kutta de 4to orden para la fraccién de lodos.

El nimero de iteraciones fueron de 118. Los valores de esta iteracion corresponden a
una temperatura de 730°C, tiempo de 50,15 minutos y fraccion de lodo de 0,05591393.
De igual manera, se realiz6 el mismo procedimiento para la fracciébn de biocarbon y

gases, obteniendo una fraccion de 0,356538 y 0,5755586 respectivamente, para la

temperatura de 730°C.
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APENDICE |. COSTOS

[.1. COSTOS DE SUMINISTROS

Tablal.1. Costos de suministros

Requerimiento anual Costo unitario Costo total

Energia eléctrica 301287,96 kW $0,0933 / kW $28110,17
Diésel 995,30 galones $2,74 / galén $2727,13
Nitrégeno 210 m® $5,55/md $1165,50
$ 32002,80

Los costos de energia eléctrica y combustible fueron calculados de acuerdo con los

precios actuales que maneja el mercado ecuatoriano. En cuanto al precio del nitrégeno,

se realiz6 una cotizacién a una empresa local distribuidora de este suministro, la cual

proporciond un precio de $5,55 / m3 de nitrégeno.

[.2. BALANCE DE PERSONAL

Tabla 1.2. Costos de personal

— — —
Cargo Cantidad Sueldo Decimo Decimo Sueldc_)/ano t Sueldo/afio
tercero cuarto rabajador
Operadores 2 $ 394 $394 $394 $ 5516 $ 11200
Ingenieros
Quimicos 1 $ 1000 $ 1000 $ 1000 $ 14000 $ 14000
$ 25200
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1.3. COSTOS DE OBRAS FISICAS

Tabla 1.3. Costos de obras fisicas

Rubro Unidad de Medida Cantidad Costo Unitario | Costo Total
Puntos de iluminacion 35 $ 320,00 $11200,00
Redes Eléctricas Puntos eléctricos 35 $ 180,00 $ 6300,00
Tablero 2 $ 3000,00 $ 6000,00
Bodega m?2 40 $ 250,00 $ 10000,00
Construccioén
civil (materiales, $ 11650,00
mano de obra)
$ 45150,00
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APENDICE J. REACTORES DE PIROLISIS LENTA

Tabla J.1 Resumen de reactores de pirolisis de Lodos de Aguas Residuales (Raheem et al., 2018)

Tipo de

reactor Condiciones de operacién Resultados Ventajas Desventajas Referencia
- Tipo de pirdlisis: pirdlisis rapida Rendimiento de alquitran:
(PR) y pirdlisis lenta (PL) o q ' Datos cinéticos Bajo rendimiento de
Horno tubular - Modo de operacion: Batch . 46,14% Mayor rendimiento total alquitran
. ! s . Rendimiento de Char: 47,07% ' (Gao et al., 2014)
horizontal - Velocidad de calentamiento: 8 Rendimiento de aas no de gas con el aumento de
°C/min (PL); 100 °C/min (PR) . 9 temperatura. Bajas cargas de lodo.
- S condensable: 28,64%
- Carga de alimentacion: 120-200 g
La proporcion de rendimiento | Inmovilizacion de metales
. NP de carbdn disminuyé pesados en biochar. En comparacion con otros
- Tipo de pirdlisis: Lenta : ; .
' o gradualmente de 60,6 a Potencial para mejorar la | adsorbentes como el carbon
Horno de - Carga de alimentacion: 500 g ; . N . .
P i N 53,1%, mientras que el calidad y minimizar la activado, se encontro que el .
pirolisis y - Temperatura: 400-600 °C ; . . . - o e (Jin et al., 2016)
N . ) . contenido de cenizas aumento toxicidad y los efectos area de superficie especifica
carbonizacion - Tiempo de residencia: 1 hora ) A i
L en 15.6% con respecto al asociados del carbén del biochar de lodos, era
- Modo de operacion: Batch ; 5
aumento en la temperatura de | mediante el contr