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Durante ailos nos hemos ocupado del estudio de las posibilidades de
aprovechdmiento industrial, de residuos vegttales para lo cual realizamos,
en escala de laboratorio y pldntd plloto a partir de esparto, residuos de
serreria, etc.,, ensayos de pirogenacidn, obtencion de celulosa, extraccién,
prehldrohsls e hidrélisis, Consecuencia de los efectuados sobre la hidré-
lisis, fue el estudio de un nuevo método de sacarificacién de vegetales
que nos parecié tendria grandes posibilidades, Aunque en la escala de la
pequefia planta piloto en que realizamos nuestras experiencias obtenia-
mos resultados muy sanisfactorios, surgid en nosotros la duda de s el
procedimiento seria factible industriaimente, y si aiin siéndolo, seria acon-
sejable aplicarlo a despccho de los otros métodos que gozan de una solida
y bién ganada posmwn en la tecnologia-de sacarificacién de vegerales.

Por todo ello nos fuimos planteando los problemas fundamentales que
se habrian de producir al tratar de llevar a una exploracidon nuestro mé-
todo, pracurando salvarlos de la manera mds aconsejable, hasta establecer
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el diagrama de flujos ¥ balance de materiales y energia, necesario para
determinar si €l procedimiento era practicable industrialmente, y, si a pe-
sar de serlo, ofrecia suficientes ventajas, para nivelar el riesgo de una gran
inversién sobre un nuevo método.

A lo largo de las paginas sigulentes vamos describiendo los diversos
aspectos del problema que se resumen en una critica final,
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REVISION DE LOS PROCESOS DE SACARIFICACION

Desde que H. Braconwor logré en 1819 (6), hidrolizar por completo
la celulosa, por tratamiento en frio con dcdo sulfurico concentrado, se-
guido de coccidn con Acide diluido, se han dada a conocer mis de 200
procedimientos de sacarificacién que se d1ferenc1an en ¢l tipo de Acido,
condiciones de reaccién y método de recuperacién (46).

Para el investigador y el técnico el problema que se plantea a primera
vista no puede ser mds simple ni sujesuvo, la madera como fuente de hi-
dratos de carbone constituye una materia prima de ilimitados horizontes,
va que existe una diferencia de precio del orden de 10 a 1, entre los hi-
dlatos de carbono que contiene en potenma y el precio de adqmsmlon y
estos aziicares, una vez conseguidas, permiten la obtencién de los princi-
pales tipos de substancias de aplicacién en gran escala, tales como, cau-
cho, pldsticos, disolventes, carburantes, etc.

La, accién de los dcidos sobre las celulosas y hemicelulosas, bajo diver-
sas condiciones de presién, temperatura v concentracion, conduce a la hi-
drélisis total o al menos a un azicar polimero ficilmente hidrolizable en
una etapa posterior.

Las celulosas y hemicelulosas son macromoléculas formadas por cade-
nas de moléculas de hidratos de carbono muy polimerizados. Las prime-
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ras en su concepclén mds simple estarian constituidas, seglin STAUDINGER,
por moléculas de celobiosa agrupadas en unién S- gluc051d1ca

Ko

Las segundas tienen composiciones mds complejas por estar formadas por
la unién de hexosas y pentosas, como por ejemplo (15)
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Ambas, y en especial las segundas, constituyen substancias muy sensibles
a la accién de los agentes quimicos, de forma que la mayor parte de aci-
dos, alcalis, disoluciones salinas y oxidantes, provocan en mayor o menor
grado segin las condiciones de ataque, una fragmentacién de las cade-
nas. En el caso de los 4cidos fuertes, originan una degradacién hidrolitica
profunda, por ruptura de los enlaces holésicos y fijacién de agua ruptu-
ras en las cuales aparece una funcién pseudoaldehldlca de cacricter re-
ductor, que permite calcular el tamafio de las cadenas fragmentadas por
la relacién entre los grupos reductores y los grupos totales de glucosa.

En ia préctica, durante la sacarificacién d= madera se producen las
cacclones sigulentes que referimos 3 celulosas.

Celulosa ——— Azlcares reductores ——— Productos de descomposicidon
Pudiéndose descartar el paso directo

Celulosa — . s Productos de descomposicidén
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En la etapa intermedia de «azicares reductores» se separan los siguientes
productos intermedios {10):

a) Productos semejantes a las celodextrinas, con grado de polimeri-
zacién mavyor a 10 grupos C; y con bajo indice de yodo.

b) Un polimero de 6 grupos Cy, de ‘sabor poco azucarado, insoluble
en alcohol, de 65°, soluble en 20 partes de agua fria v de punto de fusién
266° C.

¢) Un polimero de 4 grupos Cs, la celotetrosa, cuerpo microcristali-
no, blanco, de sabor azucarado, insoluble en alcohol 80° y soluble en 8
partes de agua fria, punto de fusién 251°C.

d) Fracciones dificiles de precipitar por el alcohol absoluto, de sabor
azucarado, solubles en 7-8 partes de agua fria, de cristalizacién dificulto-
sa v punto de fusién 238" C.

¢) Celobiosa y glucosa, que constituye el producto final del desdobla-
miento, por lo que se suele representar la reaccién normalmente por

" OH, +
Cc, H,0,, +nHO — 5 n C, H, O

El mecanismo de la rzaccién, aunque complejo por la diversidad de
factores que intervienen en la misma, pres_encia simultines de diferentes
agregados celuldsicos de composicién y peso molecular distintos, reaccio-
nes de descomposicién de los hidratos de carbono formados a productos
carbonoesos, varlacién constante de las concentraciones de las substancias
reaccionantes, etc., ha sido estudiado detenidamente por Luers y
TuierscH, debiéndose a este tltimo las expresiones matemdticas que de-
finen y ligan (41):

Velomddd de formacién de azicar, aisladamente considerada

— kt
X =4 — a,

Velceidad de descomposicién del azicar, aisladamente considerado.

-kt
=b—b,

E]

X

Productos de descomposicién realmente presentes en el tiempo t..
n —Kt — Kt
yv=a+ | K, - K'a
K K

y cantidad de azlcar presente en un momento dado

a i ( ht _T'ht)
A= e -t

T—
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Para las quen

t = tiempo

. .. . ., 180
a = Cocsficlente tedrico de sacarificacién de celulosa —
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de reaccidn,

162

K = coeficiente que depende de la temperatura y [H]

b = concentracién de azlicar originalmente presente

K’ == coeficiente de descomposicién t(t°Cy [H)

Yy ¥'= coeficientes de reaccién de formacidn y descomposicién de aziicar

a la concentracién de hidrogeniones 1

De forma que es posible predfzcir y representar la marcha de un pro-
ceso de sacarificacién para unas condiciones dadas. Asi, en la figura I
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- Sacorificacién  ideal
- Descomposicidn e o glucosa pura
- Socarificacion en autoclave  cervado

-~ Formacidn ce productas de descomposicion

en el curso de la hidrdlisis de cziulosa @n
.autoclave cerrade.

representa Lue

Tig. 1

RS la cinética para la sacarificacién en autoclave cerrado
para temperatura de 170° C, coeficiente de formacién de azicar v = 6,49,
coeficiente de descomposicién v'=7,86, concentracién de lones h=0.102.
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Sin embargo resulta curioso considerar que mientras que en escala de
laboratorio la sacarificacién de vegetales no presenta problemas, el inten--
tar llevarla a escala industrial surgen tal suerte de dificultades que en la
actuahidad de los 200 métodos propuestos, s6lo se conservan en la prictica
dos, de forma que esta hidrdlisis tan perfectamente dominada en escala
de laboratorio, ha motivado una serie histérica de grandes fracasos: al pre-
tender su realizacidn practica,

Las tendencias de los investigadores se han dirigido: en cuatro sen-
tidos :

1. Empleo de daido sulfirico concentrado.

Su defecto radica en el uso de grandes cantidades de dcido que resul-
ta dificil de recuperar, todos los intentos de industrializacién han: fraca--
sado, incluida la fibrica montada en Bolzano (Italia) por el procedimien-
to Grornannt-Leone (13), que hubo de cerrarse.

2° Empleo de dcido sulfinco diluido.

Se puede considerar al francés Nelsens (1854) (24), como precursor de
este método. Se han intentado montar fibricas, especialmente durante la
Gran guerra, en América y Alemania, segiin ¢l sistema: Crasen (7), que
utiliza acidos diluidos, a 170" C. Las fdbricas terminaron: por cerrarse por
antlecondmicas.

En Francia, una planta experimental montada en Avinén, sufrié una
gran explosién, y paralizé sus ensayos, y otra montada en Burdeos segun
¢l procedimiento Fougue (12), va "ha de]ado de funcionar. Se montd
otra gran fabrica en Landskrona (Suecia) durante la dltima guerra, por el -
procedimiento finlandés Ant-vourinen (3), pero tampoco tuve €xito.

No obstante el procedimiento SchHoLLER-TorNEscH (36), que emplea
4cidos diluidos, temperaturas elevadas y vapor a presmn pero que no re-
cupera ¢l dcido es uno de los pocos que se mantiene industrialmente, al
igual que la variantz estudiada por el Forest Products Lab., Madison
Wiscousin (17).

3. Empleo de 4cido clorhidrico concentrado.

Desde que WiLLsTaTTER (45} demostrd en 1913 que una disolucién de
CIH al 40 <, consegufa la hidrélisis de la celulosa a glucosa a la tempera—-_
tura amblente han sido muchisimos los intentos de llevarlo 4 la prictica,
distinguiéndose dos tendencias:

a) Aquellos que emplean acido clorhidrico gas sobre el material
seco o humedecido, al que pertenece nuestro sistema. Los intentos de lle-
varlo a la practica, al parecer, han fracasado, salvo ¢l procedimiento
Herenc (18) que sigue en estudio.

b) Aquellos que emplean jcido clorhidrico en disolucidén al’ 40 %
siendo su promotor incansable Bercius (5), que a lo largo de decenios tra-
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bajé primero bajo los auspicios de la firma Th Goldschmide A. G. y des-
pués con la Deutschen - Bergius - Antiengesselschaft, hasta conseguir po-
der llevar €] procedimiento a explotacién en gran escala. Sin embargo de
las dos fébricas que se montaron para trabajar por este procedimiento,
s6lo s¢ mantiene actualmente en produccmn una de ellas, la de Rheinau.

4. Aquellos otros procedimientos que emplean otros agentes hidro-
lizantes, como anhidrido sulfuroso, acido fluorhidrico, 4cide férmico
(14), etc., cuya realizacién industrial tampoco se ha podido llevar a la
practica.

No entramos en detalles de descripeién y diferenciacién de los distin-
tos métodos propuestos con el nuestro, ya que ello nos alejarfa estéril-
mente, del verdadero objeto de este trabajo: es decir, predecir o pronos-
ticar la viabilidad del mismo, limitindonos en la sigulente parte a rese-
fiar el métode que presenta mas semejanza con el nuestro.
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Il

PARTE EXPERIMENTAL (38)

Como ya se indicéd al principio, dentro de una revisién de los mérodos
de valorizacion de residuos vegetales, nos hemos ocupado del proceso de
hidrélisis COD]plL[d de celulosa y otros polisaciridos contenidos en el ma-
terial vegeral, con vista a la obtencién de disoluciones de aziicares ut111—
zables como substrato de diversas fermentaciones,

De entre los métodos conocidos, nos hemos orientado hacia los que
emplean 4cido clorhidrico, en principio propuesto por Bercrus (5). En
éste como es sabido, sz utiliza una disolucidn de dcide clorhidrico al
40 9% que se ha de preparar previamente, ya que por sus caracteristicas,
principalmente las dificultades de manejo, no es suministrada comercial-
mente.

Herene (18) soslaya estas dificultades proponiendo un método conti-
nuo, en ¢l cual el material impregnado en cuatro o cinco veces su volumen
de disolucién de clorhidrico al 37 9, cayendo o lo large de una torre pro-
vista de rampas adecuadas, se encuentra con uny corriente de CIH gas
aumenta la concentracién hasta entre 40 y 50 9%, produciéndose la hidré-
lisis celul6sica a temperatura ordinaria, como en el Bergius clasico.

Consigue la recuperaciéon del dcido clorhidrico empleando un doble
camino, por una parte, extraccién del contenmdo en el liqudo, que escurre
de la torre de hidrdlisis mediante un condensador barométrico: por otra
parte, en una nueva torre similar a la de hidrélisis, es separado el resto
de dcido clorhidrico por arrastre, con Gt gas seco y temperatura de
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150" C. I.a mezcla de ambas fracciones de gas recuperado es conducida a
un sistema de deshidratacién (disolucién de Cl.Ca) y utilizado con gas
nuevo en una operacién posterior, Segun el autor del método, en conjun-
to parece perderse el 7,5 % de dcido clorhidrico referido al peso de azi-
cares obtenidos.

Con independencia de dichos trabajos, nosotros iniciamos el estudio
de la accién directa del acido clorhidrico gas (cloruro de hidrégeno) a
temperatura ordinaria y a una sobrepresién poco elevada sobre €l material
celuldsico con un grado de humedad relativamente bajo.

El método consta de tres ctapas:

Hidrolisis hasta una mezcla de monosaciridos y polisacdndos, celo-
poliosas.

Recuperacién del CIH empleado.

Hidrélisis posterior en la que se desdoblan aquellos polisacdridos infe-
riores hasta monosacaridos.

La primera etapa ha sido estudiada, ¢n primer lugar en escala de la-
boratorio en aparato de vidrio con muy pequefia sobrepresién produc1da
por columna de mercurio, y después en una pequeiia planta piloto meta-
lica provista de compresor adzcuado y depdsito de dcido clorhidrico gas.

Lias materias empleadas han sido principalmente, serrin de pino, y en
oiras operaciones, residuos de diversas manipulaciones de una instalacién
de hilados de esparto. Iin uro y otro han sido extraidos previamente de
materiales céreos y resinosos, por medio de un disolvente adecuado (39).

Creemos que [os resultados obtenidos serian dnalogos en ofros mate-
riales celuldsicos, come pajas de cereales, bagaso de maiz y cafia de azi-
car, o1uglllos ete,, slempae en funcidn de sus respectlvos contenidos en
celulcsa y pentosanas,

En dichas materias sz determinaron sus componentes fundamentales,
con los sigutentes resultades medios:

Hymedad Ext groso Celolosa  Pentosanas Ligning Cenizas  Reduclores ¢,
Sertin de
pine 12,83 0,452 30.8 8,7 30,9 1.02 69,1
Residums de
bilado de 7 ‘
esporlo 7.12 2,68 506 218 12,8 2,43 88,7

los resultados a excepcidn de la humedad estin referidos a porcentajes
sobre producto seco y los reductores totales estdn expresados en glucosa
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por cilculp a partir de los resultados de celulosa y pentosanas que se in-
dican. .

No se determinaron los Testantes COMpONENtes tales como extracto
acuoso, dcidos urénicos y proteinas por no considerarlos de interés para
1a finalidad que se buscaba.

Como técnica operatoria para los diferentes resultados que sz indican
en esta memoria se han empleado los slgmentes métodos analiticos:

Determinactin de humedad

Realizamos la determinacién por el método de secado directo, pues a
pesar de que se observan ciertas diferencias con los métodos de destila-
cién en presencm de un liquido no miscible en agua, o valoracién del
agua por el reactivo Fischer, la precisién del método es més que sobrada
para nuestro fin, :

En nuestro caso tomdbamos dos o tres muestras en diferentes pesa-
substancias y se secaban en estufa a 105° C, hasta constancia de peso, ob-

teniendo por diferencia de peso, referido al peso inicial el tanto por cien-
to de humedad.

Determimnacion de azicares reductores

Hemos utilizado €] método de BENEDICT (16), para ello el filtrado pro-
cedente de la posthidrélisis, lo neutralizamos con carbonato sédico y di-
lufimos en inatraz aforados hasta | litro, a continuacién valoramos con
reactivo Benedict en caliente y calculamos los reductores sobre la base
de que 10 m[ de reactivo, consumen para su decoloracién 0,037685 gr de
glucosa,

Extracto céreo-resinosg

Realizamos las determinaciones por sifonaciones sucesivas en el apara-
to de Soxlet empleando como disolvante tricloroetileno; en otro trabajo
separado describimos los resultados pricticos conseguidos por extrac-
cién en aparato semiindustrial con separacién simultdnea, por adsorcidn,
de los pigmentos (39).

Celulosg
Hemes vtilizado el método de Cross y Bevan con las modificaciones

recomendadas por DerEx (8). El método se basa en la reaccién det cloro
con la lignina para dar compuestos solubles en disolucién de sulfito sédi-
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co. Se parte de muestras de 5 gr que se hierven durante 25 minutes en
disolucién de NaOH 1 94, se filtra y lava bien la fibra sobre crisol Gooch
y seguidamente se somete a cloruracién durante unos 40 minutos, la fibra
que toma color amarillo dorado, se lava varias veces y se somete a conti-
nuacién a la accién de disclucién de sulfito sédico al 2 %, elevando la
temperatura lentamente hasta ebullicién, se agrega entonces hidréxido
sddico, hasta alcanzar una concentracién del 0,2 9% y se mantiene la cbu-
llicién 5 minutos. Se recoge a continuacidn sobre el mismo crisol Gooch
Ta celulosa y tras su lavado y blanqueo se seca y pesa, como se ha deter-
minado previamente en muestra aparte la humedad del material de paru-
da, se puede calcular el porcentaje de celulosa sobre muestra anhidra.

Pentosanas

Empleamos la conocida técnica de Tollens (25) basada en la transfor-
macién de las pentosanas en furfural por la accién del dcido clorhidrico
en caliente. Se parte de 1-2 gramos de material, y se coloca en un matraz
provisto de 1Lf11gcrantc para destilado y embudo de adicién junto con
unos 100 ml de dcido clorhidrico 12- 13,2 9, se calienta en bano de aceite
a unos 160° C y se va recogiendo el destilado al tiempo que se repone nue-
va disolucién de CIH. Se prolonga la destilacién hasta que por reaccién de
toque del destilado sobre papel impregnado de acetato de anilina no se
Froduco reaccién roja.

Se agrega al destilado disolucién de tloroglucina y lleva el Con]unto
a 500 ml con CIH conc. El hquldo toma coloracién verde-negra por pre-
cipitacién del floroglicido y después de un reposo de 16 horas, se filtra
el precipitado por crisol filtrante con papilla de amianto previamente ta-
rado, se lava y se seca a 100-105° hasta peso constante.

Lignma

Utilizamos el procedimiento de valoracién directa del «Forest Pro-
duct Labotatmyn consiste en someter una muestra de 10 gramos de ma-
teria] previamente secado a la accién en frio de Acido sulfiirico del 72%,
a temperatura de 17-23°, durante 16 horas. Seguidamente, después de di-
lucién’ con agua hasta concentracién de dcido del 3 % se calienta a refljo
durante 4 horas, y terminada la operacién se lava, seca y pesa el residuo,
cuyo valor se considera como lignina.
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Centzas

Trabajamos de la forma usual, es decir, por calcinacién a temperatu-
ra de 400-500° C de una muestra de 10-20 grm d¢ material en crisol de
porcelana o platino previamente tarado, durante la calcinacién y para
ayudar a la combustion del material se remueve éste de vez en cuando
con un hilo de platino, en el caso de formarse residuos carbonosos se tra-
tan con nitrato aménico y se vuelve a calcinar.

Ensayos practicados

El aparato de laboratorio esquematiz'ado en la fig 2, consta de cuatro
secciones fundamentales:

1} Generador de cloruro de hidrégeno, por reacciéon de ClNa sobre
dtido’ ctorhidrico con dcido sulfirico, que pcrmite regular ficilmente la
producciéon de CHH.

2) Tubo de reaccidn de vidrip de paredes gruesas, Utilizamos concre-
tamente tubos de centrifuga de wunos 30 mm @ por 3 mm de grueso de
parc:" pues en los mtentos de realizar la Operacién €On matraces peque-
flos sufrimos explesiones.

3) v 4) Sistema doble de aparatos para gases llenos de mercurio v
provistos de las llaves de incomunicacion Y purga necesarias.

En la marcha operatoria, tras pugar el aire, se llena en primer lugar el
aparate vacio con ClH-gas manteniendo en su méxima CapaCldad los tu-
bos 3 v 4, segmdamente una vez cerrada la llave de conexién con el
generador de CIH, se aumenta la presién de CIH por desplazamlento de
la columna de mercurio, Sc repite esta operacién a intervalos, ya que la
sobrepresién en el interior va disminuyendo por absorcién del CIH - gas
sobre la masa humedecida de hidrélisis y finalmente, tras cerrar la vilvu-
la entre las secciones 3 y 4, se mantiene una sobrepresién adicional de
CIH lo mis constante posible, manteniendo un nivel alto de mercurio en
el tubo 4b. Para evitar que durante esta operacién se llene totalmente de
Hg el tubo 4a, la seccién de éste es varias veces superior a la de} tubo 4b.

El aparato nos permite alcanzar una sobrepresién maxima de 100 ¢cm
de columna de mercurio y en él a partir de muestras de 1 gr de serrin,
humedecido con T ml de agua chtuvimos los valores en reductores fina-
les que se indican a continuacién, después de calentar la masa hidroliza-
da a 100" C durante un tiempo ap1ox1mddo de media hera en unos 50 ml
de agua,
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1 gr de serrin, 50 % . de agua. Scbrepresion 100 cm de Hg

‘ Reduetores referidos a 100 gr
Tiempo en horas de serrin seco

16,90
3191
30,07
40,82
46,00
57,84

OC O QO B

No entramos en mas detalles respecto a los resultados obtenidos en
escala de laboratorio, ya que por la naturaléza del aparato no se prestd a
un centro] riguroso, De todas formas, dedujimos que ya en las sencillas
condiciones utibizadas, ¢l métoda ofrecia perspectivas alentadoras.

ClH+Cl NG

Fig. 2

Por ello se penso en un apalato que nos permmcm
1.0 Consegmr una presién mayor que en ¢l de laboratorio, y, ademis,
mantenerla pricticamente durante el tiempo deseado.
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2.° Separar la mayor parte de dcido clorhidrico gas émpleado en la
hidrélisis, pasindolo a un depésito de reserva, con lo cual podiamos co-
nocer el retenido por la masa hidrolizada.

El aparato consta de las siguientes partes:

1> Generador de CIH, en nuestro caso ClNa + SO.H..

2* Campana para almacenaje del cloruro de hidrégeno, sobre aceite
mineral y de material resistente, gres.

3.* Sistemna de valvulas y tuberfas recubiertas interiormente de cloro-
caucho.

4" Compresor de accro 1noxidable.

TS
It

Cin

Fig. 3

5 Autoclave cuya capacidad ha de ser de 5 a 7 veces el volumen,
respecto al peso en kilos del material sin humedecer. El utlizado peor
nosotros de dos litros, nos-psrmitié emplear muestras de 250 gr de serrin
con su humedad higroscépica,

En la figura 3 se esquematiza la instalacién piloto.
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Las operaciones realizadas han tendldu a la investigacién de la in-
fluencia de los 51gu1entes factores:.

a) Humedad mais conveniente en el material a hidrolizar.

b) Presién de trabajo.

¢) Tiempo.

d) Un cuarto factor, temperatura de hidrélisis, no ha sido puesto en
juego, por llevar consigo una mayor complicacién en el autoclave de hi-
drélisis y que por las pequeas cantidades de materias utilizadas en cada
operacidn queda fuera de consideracién la posibilidad de un aumento
~apreciable de temperatura por el calor Jiberado en la hidrélisis, realizdn-
.dose por ello las operaciones a temperatura ambiente.

En una nueva fase experimental con aparato de mayor capacidad se-
ria un factor de interés el control de la temperatura a través de un siste-
ma adecuado de refrigeracién y comprobar la influencia de esta variable
en los rendimientos de hidrdlisis.

Aunque independientemente hemos determinado las condiciones mds
favorables de posthidrdlisis, en nuestras primeras operaciones realizamos
la hidréhsis complementaria por simple calentamiento de la muestra en
agua a ebullcidn, conteniendo el 4cido clorhidrico que ésta retenfa. De
todas formas, como en la caracterizacién del comportamietno de cada fac-
tor hemos empleado condiciones idénticas de dicha segunda etapa, tene-
mos una posibilidad de deduccién de eriterio.

Pese a que la capacidad del autoclave ¢s la indicada de dos litros, para
poder trabajar en cada caso en condiciones anilogas de los factores no es
tudiados, colocdbamos en él varias capsulas con muestras de 2 gr, Jas que

od{amos manejar posteriormente con independencia.

Tedos los resultados que a continuacién se indicon son valores medios
de tres determinaciones y estin referidos a tantos por ciento de reducto-
res, expresados en glucosa, respecto a peso de material seco.

a) Humedad

Serrin.-—FEjemplo en los que la posthidrdlisis ha sido de 0.5 horas a
100° C.
] —Humedad propia — 13 9%,. 3 atm, Tiempo S horas:

Rendimiento: 11,5
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2.—Muestras de 2 gr + | m] agua. Humedad 42 9. Presién 3 atm.

Tiempo en horas Rendimiento
0,5 113
1 14,7
2 132
3 218
4 29,9

3.—Muestras de 2 gr + 2 ml de agua. Humedad 56,59%. Presién 3 atm.

iempo en horas Rendimiento
1 28,75
2 37,85
35 44,85
4,5 47,15
5.5 55,94

4—Muestras de 2 gr + 4 ml de agua. Humedad 719. Presién 3 atm.

iempo en horas o Rendimiento
1 29,89
2 38,72
3 43,26
4 - 48,25

Consideramos pues como orden de humedad mds conveniente la del
50 9, ya que obtenemos rendimientos maxtmos andlogos a los consegui-
dos con humedad superior y precisamos una menor cantidad de dcido
clorhidrico gas para saturar.

b) Presiin

Serrin.— 3 gr con 53 ml de agua. Tiempo 1,5 horas. Posthidroiisis a
120°, 0.5 horas,
Atmosferas Rendintiento

3 37,83
4 68,80
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Polvo de esparto—3 gr con 5 ml de agua. Tiempo 1,5 horas. Posthi-
drolisis a4 100° C.

Atmaosferas Rendimiento
3 . 33,38

4 . 42,20

Se observa que €l aumento de prssién va acompainado de un mayor
rendimiento,

Como quiera que en las condiciones primeras de posthidrélisis (ebu-
llicién en agua durante media hora) llegdbamos a resultados mdaximos
constantes y que diferfan del contenido real de hidratos de carbone en
las muestras tratadas, ello lo atribuimos a que €n la sacarificacién no se
obtenian dlrectamente monosacdridos, sino que lo que en realidad ocurria
era una fragmentacién parcial de las moléculas de celulosa y pentosanas
a mono y polisacaridos, tanto solubles como insolubles estos dhimos.
Para intentar ¢l rendimientp maximo en monosacarides, realizamos los
sigulentes ensayos ;

Temarmos tres muestras de 5 gr de polvo de esparto, Jes afiadimos
5 ml de agua, las someremos a tratamiento de | hora a presién de 4 atm.
De ellas, la primera fue sometida a una simple posthidrélisis a ebullicién
con agua a 100° C durante 0,5 horas, siendo la acidez de la disolucién en-
tre | v 2 %. Rendimiento 40 9, en reductores.

La segunda se hirvié durante dos horas, previa acidulacién con 5 ml
de CIH a 100 ml de disolucién. Rendimiento 44,2 9.

La tercera fue sometida a posthidrélisis a 120° C durante media hora
y en condiciones andlogas de acidez que la primera. Siendo €] rendi-
miento 50,8 9.

Para dsterminar que reductores solubles se obtenian directamente en
el ataque y cudles se solubilizaban en una hidrdlisis posterior, realizamos
el siguiente ensayo:

Una muestra de 5 gr de serrin humedecida cen 10 mi de agua, se so-
metid a tratamiento bajo presién de tres atmosferas durante dos horas:

1.* Lavamos con agua fria, enrasamos, tomamos una patte, neutrali-
zamos y valoramos con Benedict. Reductores 17,29.

2° El hquldo restante lo sometemos a posthidrélisis a 120° C duran-
te 0,5 horas. Reductores 24,4 9. _

Lo que nos indica que en la fraccidn soluble de los azicarzss del hi-

drolizado, existe una mezcla de azicares de un grado de condensacién
medio de 1,41,
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3.° Al residuo de serrin, procedénte.del- prlmer ‘lavado, le anadimos
agua y hervimos a 120" C durante media hora, ﬁltramos lavamos, neutra-
lizamos y valoramos. Reductores 17,35 9. .

Is. decir, que en la hidrdlisis lo que conseguimos en ‘rea]idad es una
fragmentacién de las celopoliosas a’dextrinas insolubles, polimeros y mo-
nosaciridos solubles, y que es necesaria la segunda -fase de hidrélisis a
120° C para desdoblar estos polimeros hasta mondmeros solubles.

Finalmente, y como confirmacién de los resultados anteriores, toma-
mos muestras de 5 gr de serrin, les afiadimos 5 ml de agua y las someti-
mos a hidrdlisis por separado a presmn de 4 atmosferas, que era la sobre-
presién mdxima que podiamos conseguir con el compresor, durante tiem-
pos de 1, 2 y 3 horas. Se someticron después a posthidrélisis a 120°C du-
rante 0,5 horas, obteniendo los siguientes resultados:

'iempo de hidrdlisis

a 4 atm. % Rendimiento
1 hora 23,60
2 horas 68,15
3 horas 68,30

lo que nos confirma que en la hidrélisis realizada segun nuestro procedl—
mientg sc consiguen 1end1m1entos en azilcares pricticamente cuantita-
tivos,

Recuperacion del dcide .clorhidrico.

Con objzto de estudiar la cantidad de dcido clorhidrico retenido en la
fibra después de su sacarificacién y ver las condiciones mds adecuadas
para su recuperacion, se determiné en muestras por triplicado preparadas
en idénticas condiclones y al mismo tiempo, por scparado.

Acido clorhidrico retenido. Pérdida de dcido clorhidrico por arrastre
con 4cido clorhidrico gas, seco. Pérdida por vacio simple o succién. Pér-
dida por paso de corriente de aire seco en frio y en caliente; con los sl-
guientes resultados medios en los que los tantos por clento estan refenidos
a peso de muestra inicial,

CIH retenido

1 ClH retenido 5.1
2 Vacio simple (tres horas) 56,06
3 Paso de CllH seco temper. ordinaria (media hora} 18,56
4 Paso de ClH seco temper, ordinaria (media haora) 35.00
3 Corriente de aire a la temper. ambiente (1 hora) 16,42
6 Corriente de aire a la temper. ambiente {214 horas) 9,49
7 Paso de aire caliente (2 horas) 3,65
8 TPasn de aire caliente (3 horas) 3.65
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Deducimos de estos datos que ¢l método de recuperacién del dcido
clorhidrico que ofrece mejores resultados, serd el paso en primer lugar de
corriente de dcido clorhidrico gas, seco, para recuperar el icido clorhi-
drico gas miximo posible, seguido del paso de corriente de aire caliente,
para arrastrar el restante dcido clorhidrico que recuperado como disolu-
cién volveria a entrar en circuito.
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ITI

PROCESO INDUSTRIAL

Como consecuencia de Jos resultados experimentales anteriores y de
los cdlculos que mds adelante se desarrollan, la instalacién industrial para
la hidrdlisis total de serrin de madera u otro materia vegetal previamente
disgregado, segiin nuestro procedimiento, constaria de las partes que se
representan en ¢l esquema de la fig. 4.

Se ha limitado dicho esquema sdlo a la gbtencién de los. jugos azuca-
rados, ya que es hasta donde alcanza la originalidad, de nuestro método
y que la eleccién de cualquiera de los mdltiples caminos que a partir de
este punto se pueden seguir, constituiria un estudio aparte condicionado
a la localizacidn de la fdbrica, estudio de mercados, etc.

Dado que el dcido clorhidrico es uno de los productos de mds dificil
manejo por su agresividad, salvo en estado anhidro (cloruro de hidrége-
10, en que no ataca los metales ni acusa propiedades 4cidas, para la selec-
cidén de los materiales y revestimientos adecuados para la instalacion, he-
mos entresacado de diferentes textos (9, 21, 23, 26, 27, 32, 40 y 44) 1a re-
lacién de la tabla I en la que se indican los materiales que soportan su
accion, bajo que condiciones y forma mds usual de empleo.

Los materiales que se citan en la resefia del proceso, corxesponden a
una primera seleccidn, ya que la cleccién defininva estaria ligada a las
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d1sp0n1b111dades del mercado, v dentro de éstas adoptar el de mayor pre-
cio siempre que se cumpliese Ja condicién de rentabilidad (26)..

C+M C+AC+M i
> -~ — +AC —
T P+ AT 100
siendo :
C = Costo del equipo en material de menor precio.
AC = Aumento de] costo al utilizar un medio adicional de proteccién
o material mads caro.
M = Gasto de montaje que se supone igual para ambos.
T = Duracién expresada en afios,
AT = Aumento de duracién por el uso de material mds caro.
1 = interés del capital.

A continuacidn y de acuerdo con el esquemna (ﬁg 4) hacemos una
breve descripcion de la planta industrial tal como la | 1mag1namos

El marterial vegetal, previamente desmenuzado si es necesario, pasa de
su almacenamiento 1 a las tolvas de alimentacidn 3 por medio de un
transportader neumdtico o de cinta. De los silos pasa el material a los
reactores por medio de ruedas cclulares de descarga.

Los autoclaves de reaccidén 4 son giratorios y estdn provistos de los
elementos de maniobra que se representan en la fig, 5.

A—FEntrada de CIH gas a presién.

B—Entrada de aire secg caliente.

C.—Salida de CIH gas.

D.—Salida de 1la mezcla de CIH vy aire,

E.—DBrazo de distribucién de entrada de gases quc acida simultdnea-

nente ¢comoe e]emento ad1c1onal de dgltacmn

F.

Meceinicamente el reactor no debe tzner dificultades de construccién
ya que su disefio es totalmente semejante al de las lejiadoras esféricas
usadas en 1y prcpamcnon de pasta de celulosa, en nuestro caso seria de
acero dulce protegido por revestimiento antidcido, consistente en una
primera capa de oppanol y a continuacidn ladrillos antidcidos cogidos con
masilla de silicato potdsico, de]ando juntas que se calafatean con resinas
dc furano o poliester.

En ¢l autoclave de hidrélisis se reallzd ésta segun la 51gu1entc marcha
operatoria. .

Una vez cargado del material a hidrolizar con su humedad ambiente
10-15 9, se cierran herméricamente sus bocas y sz pone en” marcha el




Muateriales resistentes a deido clorhidrico

TABLA I

Nombre comercial Composicion Condiciones Aplicuciones
&y Materiales metdlicos
Fundicién silicea Tre: 145 5i Toda cone. en frio PIV
Chlorimet 63 N, 32 Mo, 3 max. Fe, 0,15 C Toda » ¥y temp. BIVCHF
Durichlor ‘Fe; 085 C, 145 81, 3 Mo, 035 Mn Toda » y teimp, BIVPCHFR
Hastelloy A Ni; 1721 Mo, 17-21 Fe Toda » a 71°C BIVPTSCHDF .
» B Ni; 2432 Mo, 3-7 Fe Toda » ¥ ebull »
» C Ni; 1419 Mo, 48 Fe, 16-18 Cr Toda » a 52¢C »
» D Ni; 811 8i, 25 Cu, 1 max C1 Toda » temp. ord. BIV
Stelyte Co; 2834 Cr, 11-15 W Toda » temp. ord. BIV
‘ Téntalo Toda »  hasta 350~C BPCH
Ly Curbon y grafito
-“Karbate Carbones impermeahilizados " Toda » ¥y ebull. BIVPTCHD
Kempruf Carbones impermeabilizados Toda » y ebull. PTDR
Grafito Teda » y temp. PTDR
¢) Cumentos, moteros y
masillas
Cementos de azufre Toda » hasta 93°C ’'TD
Cementos de poliester Toda »  hasta 120°C PTD
Cementos de furano Toda » hasta 182 PTD
Cementos fenolicos Toda » hasta 182°C PTD
Cementos de silicatos de Na y K Toda » hasta 870°C PTI
4)  Productos cerdmicos
Ladrillos antidcidos Toda » - ¥y temp. TDR
Vidrio Toda » hasta 200cC THDR
ires Toda » ¥y temp. BIVPTSCHRDF
Acero vidriado Toda » hasta 150 C BTCH
Acero esmallado con porcelana Toda » hasta 537°C BTCH
Silice vitrea Toda » y temp. ADp. completes
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TABLA [ (continuacién)

Nombre comercial Composicidn Condiciones Aplicaciones
¢y  Plisticos
' Copolimeros de cloruro de polivinilo hasta 25°C PT
Copolimeros de cloruro de vinilideno hasta 25°C PT
Nitrato v etilecelulosa 10% 25°C s
Resinas de furano Toda conc. hasta 182°C BUPTD
Teflon Tetrafluoretileno Tocia = » 25°C VI
Tygen Mezcla de pldsticos Toda » 82 C BI
Poliester armado Toda » 100°C PTS
Oppanol Poliisobutileno Toda » 80¢C PTD
Haveg Fenol furano con relleno de ashesto Toda » 131°C PTD
f)y Caucho
Ehonita Toda » GaeC BIPTSDR
Neopreno Toda » 300 C BVPE
Caucho de giliceo Toda »
IEn revestimientos se puede llegar a
Ebonita 82¢C, caucho natural blando
G0¢*C v neopreno hasta 104°C
@) Proteceion por pro-
eccion espesor minimo
plomo antimonioso 2:5_/10 Disolucian
nigquel 4.10 hasta 50 %
tdntalo 1/10
politeno 10/10
ebonitada 10/10
h) Clave

3.—Cuerpo de bombas ¥ valvulas
I.—Impulsores o rodetes
V.-~Guarnicion de valvulas

P.~Tuberias
T.—Tangues

S.—Recipientes

C.—Superficie de condensacion
H.—Superficies de calefaccion
D.—Conductos para humos
F.—Ventiladores y soplantes
R.--Relleno de Torres

saymalian AP UOINN[ILVGENS 3D 0840040 OQINAT

62D
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sistema de agitacién, Se procede en primer lugar a desalojar el aire con-
tenido en el autoclave mediante el paso de dcido clorhidrico gas mante-
niendo abiertas las valvulas A y D. Simultineamente y mediante la val-
vula F se humedece el material con disolucién de dcido clorhidrico al
31 9 en proporcién de 1 : 1 en peso. La operacién de hidrélisis propia-
mente dicha se realiza en la fase signiente, manteniendo todas las vélvu-
las cerradas excepto la A, de forma a conseguir una sobrepresién de
4-5 atm, de dcido clorhidrico gas durante el tempo aproximado de tres
horas. Finalizada la hidrélisis se libra de presién el autoclave por aper-
tura cuidadosy de la valvula C y a continuacién se mantiene durante una
hora dprommadamfznte la circulacidén de dcido clorhidrico gas mediante
regulacién de las valvalas A y C. Terminada la recuperacién del dcido
clorhidrico gas, se procede a la recuperacién del dcido clorhidrico disolu-
cibn, para lo cual se cierran las vilvulas A y C y se abren las B y D, de
forma que durante 1 a 2 horas pase aire caliente seco, para arrastrar al
CIHY retenido, Seguidamente se abre y descarga el autoclave, quedando
listo para una nueva operacién.

El circuito de 4cido clorhi-lrico gas estd integrade por un generador
de CIH, que podria ser por combustién dirccta de hidrégeno en cloro,
fabricado en vitreosil segln los tipos normalizados que se construyen por
Quartz & Silice en Francia, o Berliner Quartz-Schmelze en Alemania. El
generador tiene por objeto compensar las pérdidas del circuito. E] gas
producido v el procedente de la recuperacién pasan por el compresar 6,
construido en acero con segmentos de grafito en los émbolos (31) que no
precisa use de aceites fubricantes, desde el cual pasa al calderin de alma-
cenamiento 7. )

Para secar el 4cido clorhidrico de recuperacién y asegurar la ausen-
cla de agua en el cloruro de hidrégeno procedente del generador, pasan
los gases previamente a la compresién por la seccidn de secado 10. Aun-
que en estas condiciones el acero normal es resistente al cloruro de hidré-
g'eno, los conductos y calderin de almacenamiento serfan de acero engo-
mado, en previsién de entradas accidentales de humedad. Las partes del
compresor en contacto con el CIH, cilindro y pistén estarfan e¢ncamisa-
das en aleacidn resistente Hastelloy A, B o Durichlor.

El circuito de recuperacién de dcido clorhidrico funciona segin el
51gu1ente ciclo,

El aire de recuperacidn secado a su pdSO por la instalacidn [0 se ca-
lienta en el intercambiador 19 antes de pasar por el reactor 4, la mezcla
de alre y acido se conduce por tuberia de Haveg o similar y previo paso
por la instalacién de secado 10 con refrigeracién intermedia 8, pasa al
sistema de absorcién, consistente en torre construida en Karbate, grafito
o vidrio. La circulacidn de gases se realiza por medio del soplante 9, si-
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tuado inmediatamente antes del secado y refrigeracidén, por considerar
dicho emplazamiento el mds conveniente para la marcha regular de la
circulacién, ya que a partir del calentamiento 19 se produce un turo na-
tural que facilita la marcha del soplante, al que sélo resta por salvar las
resistencias correspondientes al secadg y absorcién. El soplante estarfa en-
gomado en las partes en contacto con los gases.

La circulacién de 4cido a la torre de absorcién y reactores se realizaria
desde el tanque de circulacién 12 construido en acero y con revestimien-
to similar ai de los reactores, por medio de bomba, tuberfas y valvulas
construfdas en acero engomado.

B A e A e ey

Fig. 5

El hidrolizado es descargado a los silos 13, también revestidos con lo-
setas antidcidas, de los que se alimentan por rueda celular los autoclaves
de posthidrolisis, construidos en acero vitrificado en los que se realiza ésta
por calentamiento a 120°C durante media hora para completar el desdo-
blamiento de los hidratos de carbono a mondmeros solubles.

Los jugos producidos, se separan de los sélidos por filtracién en filtros
rotatorios de tambor construidos en fundicién engomada y provistos de
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placas de aspiracién de goma dura. Para los tejidos filtrantes se emplea-
rian fibras poliacrilonitrilicas, tipo Dynel o Dralén, que soportan perfec-
tamente la accidn del dcido clorhidrico al 5 9, hasta 90° C, sin acusar mads
que un pequeno cncogimiento de 2 9 (11}, El filtrado pasa a los tanques
de almacenamiento que serian a su vez de alimentacién de fases sigulen-
ts, como desmineralizacién y cristalizacién de azticares, neutralizacién y
fermentacién alcohélica, glicérica, etc.

Los solidos separados en la filtracién, estdn constituidos pricticamen-
te por lignina, que en nuestro esquema destinamos a combustible, para
ello, tras un almacenamiento previo en nave ventilada, pasa para comple-
tar su secado por un secador rosativo indirecto y de él a alimentar ¢l ho-
gar de la caldera 18 que produce el vapor necesario para las operaciones
de secado de lignina y posthidrélisis, ‘

Los gases de escape de la caldéra a temperatura de 600° C, pasan por el
intzrcambiador 19 donde calicntan al aire que se emplea en la recupera-
cién del dcido clorhidrico, y a continuacién previo desempolvado y acon-
dicionamiento a temperatura de 260° se utlizan para regenerar los seca-
dores de gascs de la seccién 10.

Xl calor suplementaric para las necesidades del proceso es aportado
por el consumo de un combustible (fuel).

La seccidn de secado 10 estd constituida por dobles baterfas de secado-
res de gel de silice que trabajan alternativamente en ciclos de secado y
regeneracién, las secciones correspondientes al secado de la mezcla de
" acido clorhidrico y aire, trabajarfan en dos etapas con refrigeracién inter-
media para asegurar su mayor eficacia,
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1V

FLUJOS Y CONSUMOS PARA UNA PLANTA DE 20.000 Ton./afio
DE CAPACIDAD DE TRATAMIENTO

Desarrollamos a continuacién ¢l conjunto de razonamientos que DOS
han llevado al esquema descrito y que nos peumten establecer ¢l balance
de materlas sobre el que nos basaremos para juzgar, unide a sus Venta]as
e lnconvenientes, si el proceso es viable.

Para evitar una onerosa exposicidén de todas y cada una de sus partes,
sistematizamos éstos ¢n sus aspectas mds 1mp01tantes que son en realidad
los determinantes para el fin que perseguimos.

Hidrolisis .

Materia prima: Serrin o residuos de otros materiales.
Tratamiento anual: 20.000 ton.

Tratamiento diario (350 dias) 57 ton.

Densidad media 0,15

. P 1 e 57 '
Volumen necesario para la hidrdlists rerlli 380 m3/d
18
Tiempo invertido en la hidrélisis:
Carga 0,25
Eliminacién de aire e impregnacion de CIH 31 % 0,25
Hidrolisis 3
Recuperacion de CiHH gas 1
Recuperacion de CIH disolucitn 2
Descarga 0.5

Total 7 horas
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Tomamos un rotal de ocho horas por autoclave y operacién, destinan-
do la hora sobrante a cubrir los tiempos de cntretenimiento.

En el esquema fig. 6 se ha represcntado la marcha de la hidrdlisis
durante 24 horas, utilizando ocho autoclaves. Se puede observar que a
‘pesar de ser la operacién de hidrélisis, en si, discontinua, realizdndola con
un desfasaje de una hora entre cada autoclave, se establece una operacién

ESQUEMA DE HIDROLISIS DURANTE 2L HORAS
——-m= RORAS
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Fig. 6

-de tipo continuo, para las fases de hidrélisis, recuperacién de dcido clor-
‘hidrico gas y 1ecupemc1on de dcido clorhidrico disolucidén, Sumandose a
esta operacion y pﬁ(:lsamentc, en el intervalo de tiempo en que se produ-
ce una caida de concentracién de cloruroe de hldlogeno en los gases de
arrastre, disminuye el contenido de humedad y aumenta la temperaturd,
Ia me?Cla de aire 'y acido clorhidrico frios, procedentes de la fase de eli-
minacién de aire en impregnacién de dmolucmn de dcido clorhidrico al

319,

Realizando cada autoclave 3 operaciones dia y siendo en total ocho d=
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3.500 mm de didmetro (22,4 m®) se dispone de un volumen 33,4 x 3 x 3=
= 540 m® con una unlizacién de

100 > 380
—_— 70 Q,

540 o
del volumen de cada autoclave,

La potencia instalada para el accionamiento de cada autoclave seria
de 3 CV, datos tomados de lejiadoras esféricas para celulosa de igual did-
metro. Potencia tota) instalada 24 CV.

Disolucion de deido clorhidrico para humedades

El material se impregna en la relacién aprox. 1 : 1 con disolucién de
CIH al 3i %, densidad 1,135.

Consumo diario 57 m?,

Consumo por operacién 2,38 m®.

Como la operacién se debe realizar en 0,25 horas ¢l caudal necesario
seria de aprox. 10 m*/h.

La potenua a instalar se considerara conjuntamente con la torre de
absorcién de dcido clorhidrico.

Compresor para deido clorhidrico gas

Como se desprende del grifico de funcionamiento, fig. 6, en todo mo-
mento se esta suministrando cloruro de hidrégeno a cinco autoclaves, es
declr:

5 % 224 = 1320 m3

que una sﬂbrepresién de atm. equivalen a 112 x 5 = 560 m* C.N./h.
de CIH gas,

Para poder disponer de elasticidad de trabajo a diferentes presiones
asegurar un caudal constante, pensamos en un comprensor para 10 atm.
de dos escalones, con una capacidad de 600 m3 C.N./h.

El trabajo de comprensién en Kmt/m® es para cada escalén (19)

2

P ) 'CP/CV -1

10.000 ,%_h P, [ ( ) Ca/c, _1]
Cpr _ 1
c 1
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y siendo
Cp o
&= 1,4 por tratarse de un gas diatdnico
v
p, =1
p, = 10

" sustituyendo: el trabajo para Jos dos escalones seria:

0d

2 x 10000 — x 1 [(]/“17) " I = 27.200 Kgm

y para los 600 m® y expresado en C. V. serfa:

27.200 x GO0
= 60,8 C.V.
3.600 x 75

Como la potencia media en el eje del compresor suele ser un 25 % su-
perior a la tedrica, tomamos como potencla practica

60,8 x 1256 = 76 C.V.

El agua de refrigeracién necesaria seria:
Calor desprendido en la comprensién expresado. en Kcal/h

G608 x 3.600 x 75

= 38.500
427

'Refrigerando con agua a 25°C y saliendo a 33°C el caudal requerido
sera:

38.500
T — 48 m%h
S . 1.000
Balance de materias para la haidrdlisis

Para los calculos tomamos la composmlon media del material vegetal
(coniferas —segin Possaner) (25).

Celulosa 0 Y%
Pentosanas 12 %
Lignina 30 %
Otros compuestos 2

Cenizas 19
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Y nuestros datos experimentales:
1) Eliminacion de aire:

Se realiza pasando 10 veces el volumen de los autoclaves de cloruro de
hldrogeno gascoso, :

CIH 5400 m* C.N. — 0,9 ton.
Aire dia 540 m* C.N.

No tenemos en consideracién el agua arrastrada, por ser despreciable
frente a la de la fase de recuperacién de CiH disolucién.

2) Mezcla de hidrdlisis:

Ton. %
HO 52,9 42,3
CIH 21,5 17,3
Celulosa 275 22
Pentosanag 6 4.9
Lignina 15 12
Otros compuestos 1 0.8
Cenizas 0,5 0,4

124,4

3) Después de hidrdlisis y recuperacién de CIH gas

Ton. Yo

H,0 48,5 39
ClH 25 19,6
Hexosas 30,6 23,1
Pentosas 6.8 5,3
Lignina 15 11,8
Otros comp. 1 0,8

- Cenizas 0,5 0,4

1274

" Para cllo hemos estimado en 0,5 ton. el agna vaporizada en la recu-
peracién de CIF gas, con CIH seco (tensién de vapor del agua a 35°C
0,057 atm.) (44) vy que el orden de CIH retenido por el material hidroli-
zade es de 44 94, respecto al peso de material tratado.
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4) Recuperacién de CIH con aire caliente

Ton. %

H,0 | { 8,1 12,6
CIH 2,1 3.3
Hexosas 30,6 47,8
Pentosas 6.8 10,6
Ligning . 15 234
Otros . . 1 1,5
Cenizas 0,5 0,8

64,1

FLUJOS PARA - CIH y H;0 en € WORAS

Ll 2%
5 Ten.

P 0N %%
Gk

10 Atm.

14 Ton. CI¥

Pérdida

59 TN, CIH
aE.8 Ton Wad

ARRASTRE DE
IRE COR CIH

ARRASTRE g
CIH COH AIRE

Ton.
on eis

s
Nel 44

ClH HIDRQUIZABS
3.9 Ton,

2t o0 CIH
81Ok Kad

Fig. 7

El contenido de agua del hidrolizado se ha deducido considerando las
condiciones menos favorables para la eliminacién de CIH, es decir, que
éste se vaporiza en mezcla axeotrdpica con 20 % de CIH y 80 9, H.O.

El porcentaje de humedad residual del hidrolizado coincide con €} va-
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lor del grado de sequedad para maderas secas a 50° Clcon aire segin gra-
fico de KeyLwerr (33). ‘
~ Para una mayor comprensién de los razonamientds que siguen en la
fig. 7 se representa el diagrama de flujos para 4cido |clorhidrico, agua y
material de hidrélisis, por dia de trabajo. oo

Recuperacion de dcido clorhidrico gas

Las necesidades energéticas para la recuperacién..de cloruro-de hidré-
geno ya han sido estudiadas con ¢l compresor puesto c‘:lue actiia como or-
ganismo motor del conjunto. Resta sélo considerar el_‘secado de 0,5 won/
dia de vapor de agua arrastrada, estudio que realizamos en conjunto mds
adelante.

Recuperacion de deido clorhidrico disoluctidén

Consta de las siguientes fases: . : .

1*  Vaporizacién.de H.O y CIH por medio de aire caliente seco.

2> Absorcién del CIH gas, en torre de absorcién regada por disolu-
cién de CIH. El CIH de compensacién de pérdidas se jadiciona a la mez-
cla gaseosa que entra a la torre, para mejorar las condiciones- de absorcién.

.

1> Arrastre del CIH

La recuperacién de dcido clorhidrico por arrastre con aire seco calien-
te viene condicionada por las variables siguientes: '
Temperatura, que favorece Ia eliminacién, pero que se debe limitar
para evitar, instalaciones costosas, fuertes aislamientos térmicos y cara-
melizacién e incluso carbonizacién de los hidratos de carbono.
Concentracién de cloruro de hidrégeno en la mezcla gaseosa que in-
teresa sea lo mas elevada posible. o
Masa de aire que influye igualmente sobre la concentracién de CIH
en la mezcla gaseosa.
Después de unos tantzas previos establecemos que la temperatura del
" aire seco a la entrada a la extraccién no debe de pasar de 300" C, tempe-
ratura ficil de conseguir aprovechando el calor de.los gases de escape de.
la caldera y que a su vez teniendo en cuenta el enfriamiento en contacto .
con el hidrolizado no producird alteraciones sobre los hidratos de carbo-
no, Comga masa de aire tomamos el valor méds desfavorable de unas 300
ton/dia, lo que dard lugar a una riqueza de cloruro de hidrégeno en la
mezcla gaseosa del 6,6 %,. :
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Aire
HO
- ClH
ClH

DATOS PARA LOS CALCULOS

Joaquin Moreno Clavel

Presiones pareciales
sf 760 mm Hy

o mC N

seco 300 ton, _ 390.000
44,3 ton. 56,000

22,9 ton. 14.000

367.2 ton. 460.000

644 mm Hg
93 mm Hg
23 mm Hg

~ Para ello hemos supuesto una saturacién del aire por el agua del 809
¥ Que la temperatura en el hidrolizador durante la recuperacién del CIH
viene fijada por la presién de H.O en estas condiciones que serd

93

= 116 mm Hg
0,8

lo que corresponde a una temperatura de 35°C.

El balance calorifico en esta fase se puede establecer como sigue, su-
puestas las condiciones anteriores'y una temnperatura inicial del hidroli-
zado de 35°C, at 20°C.

Calor absorbido por el sistema

a)

b}

Calentar

el conjunto 20°C

H,O 48.500 x 20
CIH 25.000 x 0,191 x 20
Hidratos de carbono ¥y lignina

53.400
Cenizas.

X A0,6 x 20
500 x 02 x 20

Reactores y aparatos

80.000

x 01 x 20

Total a)

Vaporizar 44.300 Kg.
H,0 44.300 x 539

Suman (a + h)

_C'alor cedido por el sistema

Vaporizacién 22.900 Kg CIH disolucién

22.900 x 477 =

Total

970.000 Kc
95500 »

640.800
2.000

160.000
1.868.300 Kc
23.877.700 Kc

24.746.000 Kc

— 10.923.300 Kc

13.822.700 Ke
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Incluidas las pérdidas podriamos estimar en 15.000.000 Kc, el calor
que debe ceder €] aire seco al sistema, luego su temperatura a la entrada
del autoclave ha de ser:

15.000,000
300,000 x 0,241

+ b5 = 261°C

Los volumenes del gas a la entrada y salida de los hidrolizadores
seran:

Entrada
390000 x 534

= 760.000 m3/dia a 760 y 261°C
273

Salida
460.000 x 328
273

= 550.000 m?¥/dia a 760 y 35°C

siendo las presiones parciales roporciones en peso respectivamente
. Yy prop P P

P
mm Hg ’ To
H,0O 93 12,1
CIH 23 6.3
Aire 644 31,6

2 Absorcion del dcido clorhidrico

En primer lugar vamos a considerar la solucién més simple en apa-
riencia, de absorcién directa del CIH contenido en los gases.

Para los cdlculos utilizamos la férmula experimental de HiTTER, ba-
sada en los trabajos de Roscor y DrrriMer (35) que establece el peso de
CIH absorbido (M} por unidad de masa de agua, en funcién de Ia tempe-
ratura centigrada y de la presién parcial del CIH en la mezcla gaseo-

sa (Pu).
M = (0,304 — 00016 1} P, (1)

Los valores de los pardmetros Py y (0,303 — 0,0016 t) son los que se
recogen en las tablas 11 y III .

En nuestro caso nos interesa producir un acido de 31 9, es decir, con
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‘un ‘valor de M = 0,449 de ClH/unidad de-agua. Como el contenldo de
CIH en los gases es de 6,3 9, interpolando en la tabla II

0,182 x 1,3
P, =112 + — " = 17
5
y sustituyendo en (1)
0,449 0,304 — 253
_— = (0,304 — 016 t); t = ——— ——— = I
1.771. _ 0,0016

que ¢s la temperatura a alcanzar ¢n la absorcion.

En la refngeracmn de los gases desde 55°C con una presién parcial
de H.O de 93 mm de Hg, hasta 32° C se condensardn (presmn de satura-
cion de H.O a 32° C 33,7 mm Hg).

O3 —337) x 44,3

= 283 ton. H,0

93

Si suponemas la absorcién total de las 229 ton/dfa de CIH, el calor
total a absorber en la torre serd:

A) Enfriamiento de los gases t = 23¢C

Aire 300000 x 0241 x 23 = 1.520.000 K¢
Agua 44300 x 23 = 1.020.000 K¢
ClH 22000 »x 0,J91 x 23 = ‘ 100.000
B} Condensacién de agua .
" 28.300 x D39 : © '15.260.000 Ke
C) Disolucion de CIH : :

22,900 x 477 : : 10.925.000 K¢

Total 28.825.000 Kc
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TABLA 1II
Gr. de CII - Cal desprendidas .
°f, CIH por gr de H20 gr. H20 t
5 0,053 24,8 26,6
6 0,064 29,9 32,1
7 0,075 34,9 37,5
8 0,087 40,4 43,4
9 0,099 457 . 49,1
10 0,111 51,0 54,8
11 0,124 56,8 61,0
12 0,136 62,0 66,6
13 0,149 67,7 . 72,8
14 0,163 73,7 79,2
15 0,176 79,2 81,1
16 0,190 85,0 91,4
17 0,205 91,3 98,1
18 0,219 97,0 104,3
19 0,234 103,1 117,0
21 0,266 115,3
22 0,282 122,2
23 0,269 1287
24 0,318 136,0
25 0,333 141,6
26 0,351 148,3 a
27 0,370 1554 b
28 0,388 161,6 =
29 0,408 168,7 2
30 - 0,428 175,6 i
31 0,449 182,8
32 0,470 189.8
33 0,493 204,3
34 0,515 211,5
35 0,538 2188
36 0,562 226,0
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TABLA I

Valores de P,, en funcién de % CIH

% CIH P,
5 1,726
10 1,915
15 2,035
20 2124
25 2,197
30 2,257
35 2,311
40 2,357
45 2,400
50 2,438
55 2473
60 2,505
63 2,535
70 2,564
75 2,590
80 2,605
85 2,639
90 2,662
95 2,684
100 2,705

Dicho calor tiene que ser absorbido por el agua de nueva aportacién
(45,5 — 28,3 ton.) que entra a 20°C y el dcido de riego de la torre cuyo
salto térmico, para evitar refrigeracién forzada, seria s6lo de unos 7°C
si tomamos un calor especifico para el dcido de 0,6 el volumen en circu-
lacién seria:

28.825.00 -— 17.200 » 12,3
06 x 7

= 6.650 m*/dia

esto nos llevaria a una circulacién en la torre de absorcién de unos
280 m’/h, que nos conduciria a sobredimensionar la torre. A la vista de
que este camino no resulta factible en la précrica, intentamos resolver el
problema estudiando las dos posibilidades siguientes:

1* A) Enfriamiento de los gases hasta la temperatura de 32°C se-
parando el agua condensada en forma de disolucién de CIH al 31 9.

B) Los gases residuales pasan a una torre de absorcién para recupe-
rar dcido a la concentracién del 31 9%.
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2.* Pasar los. gases en prlmer lupar. por un sistema de secado'y a

continuacién por-la torre de absorcién para producir el CIH d¢ 31 %,
Solucion 1.*: Condensacién del agua y absorcién posterior.

A) Rcfrlgeracmn a 32°C.

Como anteriormente hemos visto el agua condensada sers 28,3 ton. y
el CIH absorbido:

283 x 0449 = 1238 {on;
luego ¢l halance calorifico serd:

a) Enfriamiento dc gasesg

Igual que anteriormente 17.900.000 Kc
by Absorcién de CIH .
12,800 x 447

5.700.000 Ke

. 23.000.000 Kc

B) Los gases saliéntes contendrdn:

Alre 300

Agua 1G

ClH : 10,1
326,1

con una riqueza de CIH de 10,1/326,1 = 3,1: /)

Segtin la férmula de Hliitter ld temperatura necesaua para la absor-
cién del CIH hasta la concentracidén de 31 9% serd:

0,189

_ x 1,9 = 1655

P, = 1,726 —

0,449 = (0,304 — 0,0016 1) 1,655

: = 20°C
0,00165
Ty Tree
que a p1011 nos, hace desechar ld rdea puesto que Dbhga a recurrn: d una
planta fngorlﬁca para la refrigeracién de 1a torre de absorclon
Solucidn 2.

P
Vo el T

Secado previo y absorcién posterior
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Supongamos que los gascs salen dcl sistema de secado pricticamente
libres de humedad a una tempeartura de 60°C, su composicién sera:

Aire 300 ton.
CIH 22,9
3229

y ¢l porcentaje de CIH en la mezcla 7 9%.
Segin la repetida férmula de Hiitter la temperatura necesaria en la
absorcién para producir dcide del 31 %, sera: '
0,189

P, = 1726 ——— x 2) = 1800
5

luego 0,449 = (0,304 — 0,0016 t) 1.8 y t = 34,38°C
Temperatura que nos permite continuar ¢l trabajo, pues se podria

mantener en la prictica refrigerando un agua a 25° C. Establecemos pues
el balance calorifico de la torre en la siguiente forma:

a) HRefrigeracién de los gases desde 60° a 34,3°; t = 25,7
Aire 300000 x 0,241 x 257 1.870.000 Kc
CIH 2290 x 0,101 x 257 112.000 Kc

b) Absorcion de 22,9 ton. de CIH
22.900 x 477 10.240.000 Ke

¢) Calor absorbide por el sistera
por vaporizacién de 17 ton./agua.
— 17.006 x 539 — 9.160.000

Total 3.062.000 Ke

Luego la torre debe de ser regada tedricamente por

22,9 x 69
17 + ———— = 68 ton/dia de agua a una temperatura
31
3.062.000
M3 - = — 11,7C

68.000

en el caso de regar exclusivamente con agua.
Si la aportacién de agua al sistema se hace a 20°C, el calor absorbido
por ella sera:

(33,4 — 20) 68.000 = 911.000 Kc
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Las restantes calorfas 3.062.000 - 911.000 deben ser absorbidas por
acido clorhfdricc en circulacién, que serd, supuesta una temperatura de
entrada de 28°C y 0,6 el calor especifico.

2.151.000
—— = 565.000 Kg/dia
84 x 06
Por consiguiente los flujos de la torre quedan fijados de la siguiente
forma:
Entrada:
Gases 3229 ton. a 60°C con 7% CIH (22,2 ton.)
Riego

ClH del 31 % 563 ton. 28¢C

Agua €8 % 565 ton, 28 C { Temperatura de la mezcla 2385°C

Total 8559 ton,
Salida;
Gases 317 ton. a 4 4°C
Ligquidos
he 2 e on
9559 »

siendo los caudales horarios;

Entrada:
Cases 24.700 m*/h 13,4 ton.
Liquidos - 23 m?/h 26,4 tomn.
Salida:
Gases 19.300 m*/h 13,2 ton.
f.iquidos 23 m*/h 26,3 ton.

Se requiere pues mover unos 18.000 m" C.N. /h de gases y 23 m*/h
de disolucion CIH al 31 9.

Para la circulacién de gdbES establecemos por analogla con una planta de
dcido sulftrico por contacto que hemos llevado, un soplante para 18.000
m*/ y una ptesién en la impulsién de 1.300 mm de Cl de agua, con un
consumo tedrice de 160 KW y pOtenua instalada practlca de 190 KW,
equivalente a 258 C.V.
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JPara la circulacidn del dcido cstimamos supuesta una altura de eleva-
cién de 40 mts., una densidad de 1,155 y que la bomba suministre tam-
bién los 10 m‘/h necesarios para impregnar al material una potencia ins-
talada de 8 C.V,

Para la refrigeracién de la torre de absorcién se requieren conside-
rando el mismo salto térmico que para la refrigeracién del compresor

< 2.151:000 LR
= 10 m#*/h.

8 > 1000 % 24
Secado de gases:

Como hemos visto una de las condiciones previas para que la recupe-
racidén del dcido clorhidrico sea factible de un modo racional es ‘conseguir
el secado de los gases, por ello se precisa que dicha instalacién sea la mds
adecuada, tanto en su aspecto técnico, como econdémico, Por ello a conti-
nuacion estudumos qué sistema de secado es ¢l mds conveniente.

Los métodos que pueden emplearse para el secado de gases son:

Absorcién, adsorcién, compresién, enfriamiento y compresién-enfria-
miento (29).

En nuestro caso debemos adoptar el método que mejor cumpla las
condiciones siguientes:

I—Apmvechar al maximo los recursos propios de la instalacion.

2.—Procurar, si ¢s facable, un método de opel ar tnico, aphcable a to-
dos los casos que haga posible. :

3—Conseguir el grado de secado maximo.

4.—Que la desecacién permita alcanzar las condiciones que se desean
para favorecer la linea de trabajo.

Las materias a secar son:

Cloruro de hidrégeno gas
Mezcla aire- cloruro de hidrégeno
Alre

Si renemos en cuenta que el secado del CIH gas tiene por objeto pro-
teger la instalacién de compresidn de la accién corrosiva del dcido clorhi-
drico, y que el secado de la mezcla aire-cloruro de hidrégeno, la realiza-
mos con el fin de que al eliminar vapor de agua aumentemos la concen-
tracién de CIH en la mezcla para mejorar las condiciones de su absorcién
posterior, quedan eliminados los métodos de compresién y enfriamiento
solos o combinados, porque no cumplen las condiciones 1 y 4.

En ¢l caso del secado del aire estos métodqs presentan los siguientes
inconvenientes:

La compresién es un método caro, por inversién, consumo de ener-
gia y agua de refrigeracién, ademds no cumple las condiciones 1 y 2.
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La refrlgeramon es igualmente cara de instalacién: v mantenimiento
Pres_ntaua el contrasentido de enfriar a gas que ha de recalemarse en
la fase siguiente. No cumple pues las condiciones 1, 2 y 4.

" Descartados los métodos de. compresmn . enfrldmlcnto pasamos a
considerar los de absorcién y adsorcmn que agrupamos “en desecantes i-
quidos o solubles y sélidos.

Los desecantes liquidos actian por . absorcmn siendo los mds utiliza-
dos: clorure CE_lin(,O-(dlSO]quOD) clorurg de litio (disolucién), acido sulft-
rico, 4cido fosférico, disoluciones de hidréxido sédico o potasico, dietilen-
glicel, trietilenglicol y glicerol.

Eliminaremos los hidréxidos alcilinos por su incompatibilidad con
ClH, el cloruro de lito, dietilenglicol, trlen]enghcol y ghCerol por su alto
coste y los 4dcidos fosféricos y sulfiirico por sus inconvenientes de mani-
pulacmn e introduccién de nuevas materias en la fabricacién sin aphca—
cldn prictica posterior, que obligarian a su reconcentracién no exenta de
dificultades.

Queda pues el cloruro calcico en disolucién, cuyas caracteristicas
‘principales son: ‘ : :

% de humedad relativa (,onsegulble econémicamente 20-25 %.-

Limite de tempelatma de funcionamiento practico 32-49°C.

Concentracién - disolucién 30-40 %.

No tdxico - no corrosivo - estable

Forma de regeneracién.—Evaporacién posterior por caldeo.

Inconvenientes.—Necesidad de refrigeracién para eliminar los calores
de disolucién y condensacién y poder mantener [a temperatura dentro de
los limites indicados, -

Cumple por ello las condiciones 2 y 4 y parcialmente la 3.

Los principales: desscantes sdlidos son:

Carbén activo, gel de silice, gel de alimina, sulfato célcico anhidro-
(drieriza), perclorato magnesmo y barico, y dxidos de calcio y bario.

Los tres pnmeros actiian por. adsorcmn y condensacién capilar y los
restantes por absorcién con reaccidén quimica pero conservando su estruc-
tura sélida rigida, salvo el sulfato cdlcico anhidro que acta de una forma
mixta de absorcién y adsorcién. - .

Descartamos: los éxidos alcalinotérreos y gel de alimina por incom-
patibilidad con CIH, igualmente ocurre con los percloratos por las posi-
bles reacciones redox, la necesidad de vacio elevado en la regeneracién y
su elevado coste y el carbén activo porque a pesar de su poder de absor-
cién para el agua, no es éste su prlnc1pa1 empleo 1ndustr1a1 ya que los
vapores organlcos tienden a desplazar el agua existente en é|, ¥ en nuestro-
€aso pueden esTar presentes COMPUESIOs gaseosos mg'mlcos producidos
por reacciones secundarias durante la hidrélisis.
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Restan pues el sulfato cdleico anhidro y el gel de silice, cumpliendo
ambos las condiciones preestablecidas ya que:

].—Permiten aprovechar los gases de escape procedentes del hogar de
~la caldera de vapor para su regeneracién.

2.—Son aplicables al secado de los tres tipos de gases.

3.—Consiguen altos grados de secado.

- 4.—La operacién no modifica 1a linea de trabajo.

.. A continuacién comparamos sus principales propiedades:

Drierita Gel de silico
A.—Intensidad de secado

(Punto de rocio del aire) — 62C — 00 C

. B.—Estabilidad Buena Excelente
C.—Temperatura de regeneracion 200-200° C 150

D.—Numero de regeneraciones 200 Ilimitado
—Temperatura mixima de trabajo 620 C 33°C
6-12 10-20

I’ —Retencion de agua % en pesc

« vemos que ¢l gel de silice aventaja al sulfato cdlcico anhidro en los facto-
res A, B, C, D y F. Las principales ventajas de sulfato calcico son, su
menor coste, su mayor intervalo de temperatura de trabajo y mantener
rendimientos constantes hasta que esté casy agotade, Como nconveaniente
aparte de los comparados, destaca la necesidad de una refrigeracién ma-
yor durante la absorcién - adsorcién y suministrar mds calor para la reac
tivacién, ya que ademss del calor de condensaciéon se desprenden 300
Kcal /Kg de agua absorbida en 1z reaccidn qmmlca de hidratacién.
Por ello nos decidimos por emplear el gel de silice para las distintas
operaciones de secado, cuyas principales caracteristicas son:
Seca el aire hasta punto de rocio inferior a —70° C o sea 0,007 mm Hg,.
Se reactiva a unos 150°C y puede soportar un nimero ilimitado de
reactivaciones, siempre que se culde de no pasar de 260" C pues plelde en
- eSte caso capac1dad adsorbente.
Ser un material totalmente inerte a la accién del ClH.
Para su reactivacién permite emplear los gases de escape de la calde- -
ra con la condictén de que sean filtrados previamente,
Las necesidades de gases desecados expresados en el agua a adsorber,
son aproximadamente: :

Secado del aire caliente © 45 ton/dia H,O
Secado mezela de aire v CIH 44 ton/dia »
Secado en la recuperacién

de CIH disolucién 0,5 »

Total aprox. : 90 ton/dia de agua
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Para la reactivacién del gel de silice, son necesarlaﬁ(\l'g:m_lo'tﬁac"‘

90.000 x 700 = 63.000.000 Kc/dia

yeuC-51 -

que serfan aportadas por los gases de escape de la caldera, una vez filera- -

dos y entrando a temperatura de unos 260° C.
Posthidrdlisis

La operacién de desdoblamiento final de azicares nos interesa llevarla
en las condiciones que nos permitan:

1> Filtrar fécilmente el caldo de aziicares, para separarlo del residuo
insoluble de lignina.

2° Trabajar con un volumen minimo de liquidos, para ahorrar va-

or de calefaccidn y capacidad de autoclaves instalados.

Por ello nos decidimos por una concentracién de azdcares tal, que nos
dé una viscosidad baja, hasta 2 centipoises, en la disolucién, correspon-
diente aproximadamente a una concentracidn de azicares del 209, para
la que corresponden viscosidades que oscilan entre 1,967 a 20°C y 0,688
a 70°C (28).

El agua/dia, para preparar la disolucién serd:

37,40

— 8,1 = 1789 ton,
20

y la mezcla tendrd la composicién

Hexosas 30,6
Pentosas 6.8
ClH 2,1
Lignina 15,0
Otros - 1,0
Cenizas 0.5
Agua . 187.0

243,0

con una capacidad calorifica media de:

372 x 0,301 4 2,1 »x 0,191 4+ 16, x 0480 + 05 x 02 + 187
= 0,83

243

El calor necesario para la operacién, serd, si despreciamos los calores
de disolucién y supuesta una entrada inicial de la mezcla de 25°C.
Calentar la masa desde 25 a 120°C

243 x 95 x 0,85 19.600.000 K¢
Pérdidas ¥ mantenimiento temperatura 1.400.000 Kc

21.000.000 Ke
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Y si dicho calor es aportado por vapor directo a 5 Kg/em®.

Fntalpia Vde.r‘ 5 Kg;‘cm.2 5 % humedad 6305 Ke
- Entalpia del agua 11qu1da a 1200C 120,3 °
1 Kg de vapor ceclelé 5i0_.2 Ke

. se tendrd un consumo. de: .

21.000.000

= 41.350 Kg vapor/dia
510,2 .
El volumen a instalar de autoclaves de.: posthidrélisis, supuesta una
utilizacién priciica de 2 horas por operacidn, serd:
243 + 41,3

= 33,8 m*:
07 x 12 :

lo que nos lleva a una bateria de 8 autoclaves de 4,5 m’.

Filtmcidn de los jugos:

Pam separar los jugos azucarados del residuo de hgnma utihzaria-
mos un fliro, siendo el mas apropiado para el tlpo de pulpa a filtrar (30)
el filtro rotatorio de tambor, que nos ermltlrla alcanzar facilmente ren-
dimientos de 1.000 Kg/m* /du, de sdlidos separados y 200 lit./m*/min. de
hquldo filtrado, por ello serfa suficiente para nuestro caso un filtro de
24 m® de superﬁue de filtracidn, prOVlStO d= pu]veuzadores para el lavado
de la pulpa. Dicho filtro corresponde al tipo normalizado de Humboldt
Tm 2 - 24/35 de 2. 5000 mm de didmetro y 3.000 mm de ancho util de
tambor,

La potencia instalada en ~dicho filtro es:

Bomba de vacio =~ - 7

9y C.V.
) Compresor 13 C.V.
. Motor batidora . 40V .
Mator ‘tambor - . ) 4OV ool
Bomba para filtrado ' 4 CV.
Total . 106 C.V.

. (LLog" datos . corresponden a cifras reales dc explotacion industrial).
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Secado del residuo de ligmna:

La torta residual de la filtracién contendréd hasta un 509 de humedad
que en €l transcurso de algunos dias de almacenamiento en nave ventila-
da bajaria hasta un 20 9. De todas formas y con vistas a su utilizacién
como combustible interesaria reducir dicha humedad -hasta un minimo
de aprox. 1 9%. Para el secado empleariamos un secador rotativo indirec-
to cuyo balance, supuesta una temperatura de entrada de la lignina hi-
meda de 25°C, entrada de vapor a 5 Kg/cm®, salida de lignina a 120°C y
de condensado a 120°C y que la mezcla a secar por dla es de 20 ton. (16
de combustible y 4 H.O).

Calor para evaporar el agua a 100°C

20.000 (0,20 — 0,01y (100 — 25) 4 532 = 1.310400

Calor sensible del material

16.000 x 048 (120 — 23) ’ = 665.600
Pérdidas : 250.000
Total Kcal/dia 2.176.000

La potencia instalada seria de 5 C.V.

Necesidades de combustible:

De los cilculos anteriores resultan las siguientes cantidades:

Para calentar los gases en la recuperacién

de Acido clorhidrico disolucion Kc/dia 15.000.000

Para el secado de gases Kc/dia 63.00¢.000
Vapor para posthidrdlisis Ke/dia 21.000.000
Vapor para secado lignina Kc/dia : 2.200.000
Ke/dia o 101.200.000

- Que redondeamos por excesp hasta 200.000.000 Kcfdia considerando
aproximadamente 65.000.000 .de Kc, como pérdidas en gases de escape a
lx atmosfera y un 20 %, de perdldas sobre e] total,’ por cenizas, paredes de
hogares, radiacién, etc. : :
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El combustible residual de la hidrdlisis, es de 16 tm/d{a. §i ddmitimos
para él la férmula da Klason, para la lignina C..H..0,, su poder calori-
fico inferior serfa: :

- . oL 399 .
sibGT Py = 81 xIB45-F 29 (56 — ——) — 0.6 x 10 = 45825 Ko/Kg
: - 8

Luego aportariy -
'16.000 x 45823 = 73.320.000 Kc

las  130.000.000 restantes serian surnlmsnadas por combustlon de
13 ton/dia de fuel-oil.

RESUMEN

De los datos anteriores, podemos establecer.los’sigulentes -consumos
por dia de trabajo, para una planta de sacarificacién segin nuestro proce-
dimiento, con una capacidad de tratamiento de 20.000 ton/afio de serrin:

“Vapor saturado a 5 Kg/em? ‘ 45,5 ton/dia
Agua de refrigeracion o . 14,8 m*/h
Fuel 13 ton/dia
Potencia instalada o 453 €.V

Pérdidas CIH % 3,5 ton/dia

Qus= redondeadas por exceso serian de 2 ton/h. de vapor, 20 m"/h de
agua de refrigeracién, 14 ton/dia de fuel, 4 ton/dia de CIH % y 500 C.V.
de potenc:la instalada, complendlendo en el incremento de potencm los
CONsSumos ' no conmderados para nmiovimientos de materiales, servicios, etc.

Basindonos en estos datos, en el cuadro siguiente se comparan los
valores unitarios para nuestro procedlmlemo y el Madison en Ia planta de
Springfield - Oregon que es el método industrial de sacarificacién que
goza de mejor reputacién, seglin deducimos de la bibliografia consultada
(10 20, 34,746). Los valores en ambos casos estdn referidos hasta la obten-
cién del jugo. azucarado, para ello hemos restado de las cifras correspon-
dientes a la obtencién de alcobiol a partir de madera por el procedimien-
to Madison (20) las cifras de consumos en la obtencién de alcohol a par-
tir de melazas (2). El rendimiento en aziicares reductores’ de nuestro pro-
cedimiento a pesar -de los resultados superiores logrados en los ensayos, lo
hemos limitado al 60 9, sobre madera seca. Los valores de alcohol que se
indican, son potenciales a partir de los aziicares reductores fermentecibles,



Nuwevo proeceso de sacarificacion de vegelales C-55

y requeririan para su obtencién un suplemento adicional de consumo de
aproximadamente 40 Kw/h, 6,1 ton, de vapor y 70 m* de agua por tone-
lada de alcohol.

PRODUCCIONES Y CONSUMOS POR TON. SECA DE MADERA

Proced. Madison Proced. estudiado

Azucares reductores prod. 435 600

Alcohol prod. 200-220 300

Agua consumida 30 10

Vapor consumido 1,85 ton (13,5 Kg/cm?) 049 Kg (5 Kg/cm?2)
Consumo de dcido 60 Kg (8O,H)) 6,8 Kg ClH% (*)
C.V. 3,0 . e 8,7

{(*) Aproximadamente 23 litrog de CIH 30 %.

.. -Podemos ver que salvo en la potencia instalada, nuestro pmccdlmlento
presenta ventajas en los aspectos que se comparan.

.
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v

PRESUPUESTO Y BALANCE

A continuacién, y tomando como base los flujos e instalaciones fun-
damentales necesarias deducidas de los cdlculos anteriores, vamos a esta-
blecer el presupuesto y balance de la instalacién. Para ello utlizamos
como fuentes para el célculo, las obras de A. Aries y R. BouriTron, Ren-
tabilité d'un procéde Chimigue, de A. Vian, El prondstico econémico en
quimica industrial y de J. H. PErrY, Manual del Ingentiero Quimico, y en
determinados casos valores reales tomados de presupuestos e instalacio-
nes industriales. Para mantener -una uniformidad de criterio, todos los
valores estdn referidos a pesetas, afio 1957, sobre las sigulentes bases de
cambio: 1 délar equivale a 450 francos antiguos y a 60 pesetas (4).

En primer lugar valoramos Ia partida fundamental de «Maquinaria y
Aparatos» como condicién previa para llegar a determinar el Inmoviliza-
do, igualmente se valoran por célculo directo los «Servicioss.

CALCULOS PARA EL PRESUPUESTO

A) Partida X.—MAQUINARIA Y APARATOS
Hidrolizadores
El coste de los ocho autoclaves rotatorios construidos
en acero dulce es
8 % 600.000 = 4.800.000
(Tomado de un presupuestc de IMEX, S. A., 1857).

Suplemento por revestimiento antigcido a
1.500 Ptas/ms?

8 x 314 x 3,5° x 1.500 = 500.000
Total 5.3()0.000
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Compresaor CIH gas

Segun la fig. 14 de Aries y Boulitrop, un compresor

para 560 m3/CN/h), en dos escalones y 10 aim. im-

porta 4.000,000 de francos antiguos, su importe seria:

60 . )
4.000.000 — = 4.000.000 x 0,113 = 532.000
450

Suplemento de calidad por aceros especiales segin A.
Vian. Tabla II-6-200 %
Totat

Soplante

Coste real en 1957, para las caracteristicos descritas, Ptas.

Produccion y recuperacion de deido clorhidrico

A) Fn un tanteo previo estimamos un cosle total de instala-
cién equivalente a la inversion necesaria, supuesta
ung produccién anual del orden de la cantidad. absor-
bida. Por consiguiente la inversion seria la de una
planta de 7.700 ton/afio de CIH % cuvo coste seria:
(Aries Tabla 2).

7.700 x 75.000 x 0,113 = 77.000.000

de inversién total, lo que equivaldria a un coste del capi-
tulo «MAQUINARIA Y APARATOS» (Aries. Tabla 2

77.000.000
4

= 15.000.000 Ptas.

Como nos parece esta cifra demasiado alta, procedemos
a su revisién, calculande por separado los importes
aproximados de la torre de absorcién para el CIH ¥
el de la planta generadora de cloruroc de hidrégeno
para compensacmn de pérdidas.

B} Torre de absorcién

De acuerdo con los flujos que se fijaron en (I'V) procede-
mos a un cdleculo aproximade por exceso. Suponemos
una torre de absorcion con relleno de anillos ceramicos
Raschig de 25 mm; su carga de inundacién para el
gas (G) seria (segin Perry Secc. 10.-Tabla 30) de 11.230
Kgs/m?xh y si tomamos como margen de seguridad el

45 %, el valor aproximado-de (G) seria 5.000 Kg/h xm?,

Siendo:

C-57

1.064.000

350,000
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322.900

24 .

o=V

0,07 x 365 + 0,93 x 29
¢ = : = 109
333

224 x
: 273

la seccion de la torre en m? serd:

322,900
8 = - = 1,85 m?

'l/._““*’ x 24 % 5.000
0h

Como no disponemos de datos relativos a los valores de
altura de transferencia de masa para el sistema CIH-
Hz20, nos atrevemos a tomar sin gran error siguiendo
el criterio de Perry (Seccion 10, pdg. 1.080) los valo-
res correspondientes al sistema NH,-H O, para anillos
cerAmicos Rasching de 25 mm (Perry Seccién 10,
fig, 23), lo que supone para nuestro valor de

633.000 : :
L = ———— = 14200 Kg/h x m?

una altura de H.T.U. de 18 ¢cm. Esto nos llevaria si
consideramos un valor extremo del ndmero de elemen-
tos globales de transmision NGT = 40, a una torre. de. .
1,85 m#* de didmetro con una altura de relleno de
4 = 01 =62 metros. - : ‘

Es decir, si incluimos los--espacios necesarios para los
pasos de gases, bandeja de goteo, etc. llegamos a una
torre de 2 m de didmetro ¥y 9 m de altura; con un re-
lleno de anillos de Rasching de 25 mm de 12 m*, cuyo
importe seria segun Perry (Secc. 10.-Tabla 24}

18 x 450 x G0 w 500.000 Ptas. U
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C) Planty generadora de cloruro de hidrdgeno

8i admitimos el mismo. razonamiente considerando en A
pero limitado sélo a la produccién de CIH para cubrir
el consumo y pérdidas, de 1.400 ton/anio CIH 100%, su -
importe serd de:

1.400 x 75.000 % 0,133 ]
- = 3.500.000

4

Luego llegamos a un valor total de 4.000.000 de ptas..:
cifra que estimamos mds razonable . : 4.000.000

Instalaciones de secado de guses

Para la estimacién del coste, calculamos en primer lugar
el volumen de instalacién de adsorcién necésario para
conseguir el secado de los gases. Como el caudal es de
18.000 m* C.N./h v la carga especifica para desecar ga-
ses por completo con gel de silice oscila entre 1,6 ¥
47 mi/h/Kg de gel. (Perry. Tabla 9. Seccion 14) toman-
do el mimero mds desfavorable de 1,6 m* ¥ una densi-
dad media de la gel de silice de 0,7, cada unidad re-.
queriria

18.000
= 16 m?
1,6 x 0,7

como son necesarias cuatro unidades, para disponer
siempre de dos en fase de secado y dos en fase de re-
generacion, el importe total, estimado por analogia con
otras instalaciones de adsorcién seglin Aries (fig. 29),
seria de

4 x 16.000.000 x 0,133 = Plas.  8.500.000
Instalacion de ecaptacion de polvos

Se preve para limpiar de solidos los gases de escape del
hogar de la caldera, para utilizarlos directamente en la
regeneracidn de la gel de silice. Como sistema de depu-

" racion. dada la temperatura de trabajo de aprox. 300¢C,
nos inelinamos por la purificacién electrostitica, por pre-
cipitador de placas, construido en acero, su rendimiento
es del Y8 % y su importe seria, considerando un caudal
por exceso de 500 m?/min, de Ptas. (Perry. Tabla II,
Seccién 15).

500 x 40 x 60 : 1.200.000
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Posthidraligis

Se requieren 8 autoclaves de 4,5 m?, construidos en acero
vitrificado y para 3 atm. de sobrepresion, cuyo importe
serfa segtin Aries (Fig 10}, de:

4.000.000 x 8 x 0,133 Ptas. 4.250.000

Filtro de tambor

Su importe para una superficie de filtracion de 24 m?, se-

ria segin Aries (fig, 25), de 7.000.000 F. A. equivalen-

tes a Ptas. 940,000
Este valor coincide con el coste real de un filtro de tam-

bor de las caracteristicas que se describen en el aho

1957,

‘Intercambiador de color

Se refiere a la instalacidon de caldec de aire para la recu-
peracién de acido clorhidrico. Para la estimacién del
coste necegitamos conocer la superficie de intercambio
necesaria

Datos:

Calorias intercambiadas—15.000.000 Kc/dia.

Temperaturas de aire:
Entrada, 20° C.—Salida, 28¢°C

“Temperatluras de gases calientes:
Entrada, 600° C.—Salida, 300°C

Coeficiente integral de fransmisién de calor para inter-
cambio de gas-gas en recalentadores de convencién for-
zada U = 20 Kcal/m? h «C (A. Vian.—Elementos de In-
genieria Quimica. Tabla 7-6).

_ Suponemos iguales los calores especificos de ambos fldidos.

320 - 280
Amt = — e = 114 C
In (320/280}
15.000.660
Superficie = = 295 m*

24 x 114 x 20

Fstimamos el coste, segin Aries (fiz. 21), en Ptas.

3.800.000 x 0,133 BV " 510.000
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Secadar parg la ligninag

Para calcular el imporie del secador rotativo indirecto
nosg hasamos en la fig. 61.-Sec. 13, de Perry, que estable-
ce el coste en funcidn de los kgs de agua evaporados
por-hora. Siendo éstos de 170 Kg/h, el coste seria de
50 ddlares por Kg de agua a evaporar/h y redondeando
por éxceso tomamos la cifra de’

Piag. 200 x 50 x &0 600.000

Transportadores de materiales

Suponemos el transporte por banda de goma de 45 cms
de ancho ¥ una longitud total de cintas transportadoras
de 200 mm. Su importe seria, segin Aries, (fig. 48,
de Ptas.
7.000.000 x 0,133 ’ 930.000

Suma ¢l importe total de la partida X «MAQUINARIA
Y APARATOS» Ptas. 27.514.000

B) Partides de servicios e instalacidn eldetrica

Vapor, 5 Kg/em? y caudal 2 ton/h. El importe de la ins-
talacion seria (segin Tabla 11-21 de A. Vian), de
Ptas, 2.000 x 300 = 600.000 Ptas. para 1956 equivalen-
tes a

600.000 = 2059

= 830.000 para el afio 1857
835,7
Ptas. 850,000

Aguas

a) Servicio normal, lo estimamos en 10 m*/h y su impor-
te {(segin Tabla I[-21 de A. Vian) seria de Ptas.

7.000 x 10 - o 70.000
b) Aguaz de refrigeracién, la estimamos por exceso en
20 m¥/h y supuesta su recirculacién el importe seria

segin Aries (Tabla 38), de Ptas.

20 » 24 x 360 x 4 x 0133 92.000
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¢} Agua tratada, para alimentacién de la caldera, caudal
2 mi/h, cuyo importe seria segin Aries (Tabla 24)

250.000 % 2 x 0,133 Ptas.

Instalacién eléctirica
a) Como hemos estimado una potencia total instalada de
500 C. V. el importe de la instalacion seria para la ad-
quisicion de los motores e instalacion, contactores, etc.
{segiin la Tabla II-20 de A. Vian)
500 x 7.000 . Ptas.

b) Ei importe de la estacidn de transformacién y cua-
dros seria (segin Tabla 1121 de A, Vian)

700 »x 370 Ptas.

¢y Alumbrado, supuesta la instalacién de 500 puntos de
tuz (segtin Tabla 1120 del mismo autor)

400 x H0O Ptas.
Suman las partidas de «SERVICIOS T INSTALACION

ELECTRICAx» . Ptas.

CALCULO DEL CAPITAL INMOVILIZADO

70.000

3.500.000

260.000

200.000

4.942.000

Para la estimacién del total del inmovilizado empleamos €l método de los por-
centajes, que se basa en el conocimiento del valor de la primera partida ya calcu-
lada de «MAQUINARTIA ¥ APARATOS».

Los epigrafes son:

1.—«Maquinaria y Aparatosy —partida X

2. —Gastos de montaje e instalacion de 1, tomados el va-
lor mas probable de 0,4 X

3 —Tuberias, vdlvulas, etc., instalados, tomamos un valor
alto, por la naturaleza corrosiva del dcido clorhidrico
de 0,40 X ’ )

4, —Instrumentos de medida y control.—lLos estimamos
en 0,01 X

5.—Aislamiento calorifugos.—Tomamos el valor més fre-
cuente de 0,07 X

6.—Instglacion eléctrica y servicios segin cidlculo anterior

Ptas.
27.514.000

11.000.000

11.000.000
275.000

1.200.000
4.942.000
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Terrenos y edificios

Tomamos el valor méas frecuente de 0,3 X 8.300.000
Total de la Partida Y.—Capital primario ¢ fisico 64.231.000

Froyecto y Dhreccion de Obra
Lo estimamos en 0,20 Y - _12.850.000
Capital secundario o «directos 77.081.000
Total de la partida 7Z
Contratista
Tomamos un valer alto de 0,10 Z 7.700.000
I'mprevistos
- Teniendo en cuenta que hemos tomado siempre valores
por exceso eh las principales partidas, consideramos

un valor medio de 0,15 % 11.600.000

Importe total del capital inmovilizado (I) 96.381.000

COSTE DE LA PRODUCCION

Datos.—Tratamiento 20.000 ton/ano serrin
Produceién 12.000 ton/ano azlcares reductores.
350 dias de trabajo, 8.400 horas. ‘

A) Costes de fabricacién —Partida M--. (Para la estimacién del coste de fa-
bricacion no hemos tenido en cuenta las partidas 3.», 9.8 10.# ¥ 13.2 res-
pectivamente, patentes, envasado, expedicién y alquileres).

Subpartidas

M, DMateriag primas

Cantidad  Jan idad Precio Coste Total
Iresignacion Unidad unidad anyal unitario anual Ptas.
Serrin de pino Ton. 1,670 20.000 500 10.000,000
CIH % » _ 0117 1.400 3.080 (37)  4.202.000
Total materias primas. Ptas. 14.202.0600

M, Mano de cbra directa

La calculamos seguin el grafico de Wessel (43). Como las
etapas de las operaciones fabriles son siete: Hidrdlisis,
recuperacion de CIH gas, recuperacion de ClH diso-
lucidn, secado de gases, posthidrdlisis, filtracion y
secado de residuos, ¥ 1a produccidn diaria es de 35 ton.
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de azdcares, nos da entre 0,6 y 1,1 horas de hombre/
ton. producto, tomamos el valor intermedio de 0,8 ¥ ten-
dremos un total de
08 x 7 » 35 x 350 = 68.600 horas de hombre, con
un importe totai de .

S

68.600 x 20 Ptas. 1.372.000
M, Mano de obrg indirecta
Tomamos un valor medio de 0,20 M, 274.000

M, Servicios Generales

Cantidad Cantilad Precio

_Designacion Unidarl unidad anual unitario Coste anual
Agua corriente m# 18,7 200.600 - 0,50 100.000
Apgua depurada m? 1,42 17.000 2,00 34.000
Electricidad KW/h 266 2.300.000 0,60 1.920.000
Vapor Ton. 142 17.000 100 ) 1.700.000
Combustible (fuel) Kg 37,5 450.000 1,81 819.000

Total Servicios Generales 4.573.000

M, Suministiros
Tomamos el valor medio de 0,01 T; 95.000.000 x 0,01 960.000

M, Eniretenimiento
Consideramos por la naturaleza corrosiva del CIH
el valor mas alto de 9,1 1 9.600.000

M, Laborato'm’o
Tomamos el valor medio de 0,2 M,, 1.372.000 x 0,2 274.000

M Directives y Téenicos
Tomamos el valor mds alto de 04 M, 548.000

M Amortizacion, la estimamos en el 0%
96.000.000 x O,1 . 9.600.000

M Impuestos
Los calculamos sobre el valor normal de 0,005 1;

0,005 x 96.000.000 ) 480.000
M,, Seguros
Los estimamos en el valor medio de 0,01 I;

0,01 x 96.000.000 960.000

Suman .los costes de fabricacion (M) 42 .843.000
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B) C(Gastos generales

Los estimamog globalmente en 0,10 M, ya que por la
naturaleza de producto intermedio obtenido a que
se refieren nuestros cdlculos, carécen de sentido la
diferenciacion de los distintes epigrafes:

42.843.000 » 0,1 4.300.000
Coste de la produccion anual. Ptas. 47.143.000
47.143.000

= 3494 Pias/Kg
12.000.000

Llegamos pues a un coste de azicares a partir de serrin de 3,94 Pras./
kilogramo, que estimamos rentable, ya que permite en el supuesto de
considerar Gnicamente su transformacién a alcohol, es decir, desprecian-
do los otros productos obtenibles ademds, como furfural, levaduras. pien-
s0, d¢. ycético, etc., alcanzar un valor de la produccién de

12.000 '

x 16.000 = $6.000.000 Pias.
2

con una revalorizacién de

96.000.000
— = 203 -
47.143.000

Para ello serfan necesarios, como ya hemos indicadg anterlormente,
unos consumos suplementarios de 40 Kw, 6,1 ton. de vapor.y 70 m® de
agua por ton. de alcohol, y una inversién adicional de 5.000 Pras./ton. de
alcohol producido (1). Esto nos llzvarfa en definitiva a una.inversién to--
tal de 125.000 Pras, con un suplemento de coste, incluidos amortizacién,
consumos, etc., de 15.000.000 Pras./afio. Luego el balance, si- valoramos .
s6lo la produccién del alcohol, serfa:

Inmovilizado 125.000.000 Ptas.

Coste de la produccion 62.000.000 »

Valor de la produccién 96.000.000 »
Liquido bruto 34.000.000 »

Si sobre este liquido, deducimos ¢l maximo de 30 9%, correspondiente
a los impuestas sobre beneficio, resulta un liquido neto de Pras. 23.500.000.".
Lo que equivale a una rentabilidad sobre la inversién total de .125.000.000
de Ptas. del 18,8 %,.
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Vi

CONSIDERACION FINAL

Después del estudio que antecede, parcce que en principio el método
ces aplicable en la practica, maxime si tenemos en cuenta que en los pre-
calculos para el presupuesto, hemos ido sistemdticamente a tomar valores
. pot exceso y que estos valores altos no sélo influyen en la partida «Ma-
QUINARIA Y APARATOS sino que repercuten directamente en las restamtes
.partidas. Ademds creemos que en la prdctica seria posible mejorar algu-
nos aspectos de la instalacion, tales como la recuperacidén del 4cido clorhi-
drico por atrastre con aire caliente, pala la que hemos considerado nece-
sarlo un gran velumen de éste, al partir del supuesto mds desfavorable de
quz el dcido clorhidrico se recupera, como mezcla azeotrépica 20 9, CIH
80 % y que el aire necesario seria el volumen para llegar a una saturacién
del 80%. Cualquler mejora en este sentldo tendrfa una gran repercusién
sobre los balances anteriores, pues basta tener en cuenta que en la inver-
si6n fundamental de «Maguinaria Y AParaTosy del total de 28 millones,
las secciones de recuperacion y secado de gases, representa unos 10 millo-
nes, y que cerca dzl 50 9 de la potencia instalada y casi ¢l total del con-
sumo adicional de combustible corresponden a esta seccién. Con todo y
en las condiciones estudiadas el método cuenta en su favor, un mayor ren-
dimiento en azicares obtenidos, tlempo minimo de traba]o durante Iz hi-
drglisis, consumos menores de materias y reactivos, rentabilidad en el
proceso, y posibilidad de explotacién en pequeia escala, ya que mientras
en los métodos aplicados en escala industrial actualmente se considera
como minimo rentable el tratamiento de 200 ton./dia de madera, en
nuestro caso hemos estudiado el tratamiento de 60 ton./dfa con resultados
favorables, lo que tiene un marcado interéds, ya que, salvo en zonas de
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grandes explotaciones forestales, no se pueden montar hoy dia instalacio-
nes de sacarificacién, toda vez que los portes encarecen. serlamente el
transporte de la materia prima, y sin embargo existen multitud de peque-
Aag dreas donde la produccién de residuos de madera es considerable,
pero no constituye por si solas volumen suficiente para justificar una ins-
talacién en su concepto actual. En este sentido y como complemento del
estudio anterior, tras calcular los diferentes elementos de presupuesto y -
balancé para plantas de 10.000 y 50.000 ton/afioc de capacidad de trata-
miento, que se resumen en el cuadro (I} y que se han obtenido aplicando
para los cilculos de inmovilizado la regla de Williams:

- fra,y b
I, = IJ(*)
a

1

en la que (I} es el inmevilizado, (a) la capacidad de tratamiento y (b) el”
exponente de Williams, para el que hemos tomado el valor mds frecuente
de 0,7. Hemos representado en la grifica de la fig. 8 ¢l Inmovilizado,
coste de la plOdl.lCClOl‘l valor de las ventas V. rentabilidad en funcién de
Capdudddes de tratamiento. En dicha figura si tomamos una rentabilidad
critica del 109 llegamos a unas areas de pérdidas y beneficios, que nos
fijan como capacidad minima rentable, la de 12.000 ton/afio (34 ton/dia)
para la que corresponde un inmovilizado de 86 millones de pesetas.
Por el contrario, nuestro método presenta una serie de inconvenien-
tes, como son: los derivados de las reservas que se deben tomar ante la
aplicacién 1ndustrial de un nuevo procedimiento, mdxime si tenemos en
cuenta la sucesién de fracasos que jalonan la histeria de la sacarificacién
de maderas y los derivados del manejo de reactivo tan dificil por su alto
poder corrosivo como es el acido clorhidrico en sus formas de disolucién,
gas humedo y gas seco. Dejando aparte las dificultades dé manejo del
4cido, por fuerza en la aplicacién préctica surgirfan otras, sea en el seca-
do de gases, absorcién de dcido clorhidrico, etc., pero de entre todas ellas,
la que a priori intuimos como fundamental, es la probable necesidad de
una refrigeracién adicional durante el proceso de hidrélisis, ya que debi-
doala pcqueﬁa conductividad del material vegetal vy la tonalidad térmi-
ca positiva de la reaccién se produc1r1an seguramente sobrecalentamien-
tos. Por consigulente serfa necesario instalar un sistema de refngeracmn
en los autoclaves de hidrélisis, que, aparte de ongmal una inversién su-
plementara, no estaria exenta de dificultades téenicas. A pesar de poder
conseguir esto, el.volumen 1til de los autoclaves estaria limitado al valor
maximo aproximado que hemos considerado en nuestros cdleulos, y todo
aumento de capacidad de tratamiento tendria que ligarse a la instalacién
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.de nuevas baterias de hidrolizadores. Lo que nos llevaria a una gran ex-
.tensién de obra, sistema de transporte, tuberias, etc.

CUADRO I

‘Capacidad tratamiento ton./afio 10.000 20.000 30.000
Capacidad producecidén expresada
en alcohol 6.000 12.000 30.000

Inmovilizado total
{incluida la produccidon de ahk

cochol). Ptas. 77.000.000 125.000 240.000
.Balance econgmico
Materias primas 7.100.000 14.202.000 35.600.000
Mano de obra directa 1.090.000 1.372.000 2.470.000
Mano de obra indirecla 220.000 274.000 500,000
Servicios generales 2.300.000 4.573.000 11.500.000
Suministros generales (0.000 960.000 2.000.000
Entretenimiento 7.000.000 9.600.000 20.000.000
Laboratorio : 274.000 274.000 274 000
Directivo y técnicos 548.000 548.000 548.000
Amortizacidn 7.000.000 9.600.000 20.000.000
Impuestos ' 350.000 480.000 1.000.000

Seguros 700.000 960.000 2.000.000

Total coste fabricacién (M)

A —(Produccion jugo azucarado) 27.282.000 42.843.000 95.892.000
Gastos generales (G) 2.800.000 4.300.000 9.600.000
Coste de la produccién (A) 30.100.000 47.143.000 105.500.000
Closte ‘produccién unitaria (A 5,02 3,54 3,50

Coste 1otal de la produccidén
{A4-B) (produccion expresada

en alcohol) 39.300.000 62.000.000 135.000.000
Valor de la produccion (A +B) 48.000.000 96.000.000 240.000.000
Liguido bruto 8.700.000 34.000.000 105.000.000
Liguide neto 6.000.000 23.500.000 73.500.000
(deducido el 30% como impuestios) '

Rentabilidad ‘ 7.8% 18,80% 30,6%

Como conszcuencia de estas ventajas ¢ inconvenientes ¢studiados con-
sideramos Justificable la implantacién industrial del mérodo, siempre que
fuese precedida de un nuevo estudio en planta semiindustrial con reactor
de capacidad minima de 1 ton,, provisto de los sistemas de recuperaclon
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de CIH para poder estudiar y fijar los problemas relacionados con la agi-
t acién de la masa de hidrélisis, velocidad de rotacidn del autoclave, dis-
tribucién mds adecuada de las entradas de gases, refrigeracidn durante la
hidrélisis, ‘¢tc. En el caso de que surgiesen dificultades en el reactor de
hidrélisis, fuese por refrigeracién, u otro motivo, convendria estudiar Ja
posibilidad de aplicacién a nuestro sistema de hidrélisis la técnica de le-
cho fluidizado, que constituiria sin duda, la solucién ideal para los pro-
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blemas que encontramos en esta autocritica del método, como refrigera-
ctén durante la hidrélisis, aumento de capacidad de tratamiento, ligar un
praceso continuo con una fase inicial discontinua, etc.
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El esquema de traba]o serfa en lineas gcnelales ¢l que se representa
en la fig. 9 ¥ permitiria, ]unto a una marcha continua, la refrigeracién
stmultdney y poder pensar en capamdades altas de tratamiento que re-
presentasen una reduccidn en el importe unitario de la inversidn.

A RECUPERACION CLH

A BOSTHIDROLISIS

AlRE CALIENTE

Iig. &

CONCLUSIONES

I.—Tras hacer una exposicién del mecanismo de la hidrélisis de celu-
losa se revisan los diferentes procesos de sacarlficaciéon propuestos desta-
cando el hecho de que a pesar de los miltiples intentos de llevarlos a la
practica, tan sélo tres métodos, el de Bergius que emplea disolucién de
dcido clorhidrico del 40% y los de Scholler-Tornesch y Madison que em-
plean dcido sulfiirico diluido se mantienen econdmicamente.

II.—Se hace un resumen de los resultados experimentales conseguidos
en labaratorio para el nuevo método de sacarificacién de vegetales, con-
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sistente en realizar la hidrdlisis por accién del cloruro de hidrégeno gas a
presién sobre la materia vegetal humedecida.

Los primeros trabajos se realizaron en aparato de laboratorio de vi-
drio y a la vista de los alentadores resultados conseguidos se pasé a dise-
fiar un pequefio autoclave provisto de compresor. En él se estudiaron las
variables, contenido de agua, presién de CIH y tiempo para la hidrélisis
y se llegd a la conclusién de que con contenidos de agua del 50%, presién
de 5 Kg/am® y tiempo de 3 horas para la hidrdhsis seguida de posthidré-
lisis en disolucién de acido clorhidrico de hasta 29 a 120°C durante me-
da hora, se alcanzan rendimientos de Sdcanﬁcaclon practicamentie cuan-
titativos,

Se estudian experimentalmente diferentes sistemas para recupcrar el
acido clorhidrico, llegando a la conclusién de que el caming mds conve-
niente es por arrastre del dcido clorhidrico contenido en la masa hidroli-
zada por paso de cloruro de hidrégeno, seguido de arrastre en fase final
del clorhidrico residual por medio de aire caliente seco. Se consigue de
esta forma limitar el consumo de CIH al 3,5 9 respecto al peso de ly ma-
teria vegetal tratada,

III—Después de hacer unas consideraciones previas sobre la eleccién
de los materiales mas convenientes para soportar la accion del acido clor-
hidrico, se pasa a describir los elementos de que constarfa una planta in-
dustrial para sacarificacién de madera segin el procedimiento estudiado.

En el esquema se pueden diferenciar cuatro secciones fundamentales
de fabricacién entre si ligadas. '

-~ Circuito principal de hidrélisis que comprende: Almacén de ma-
teria prima, trituracion, hidrélisis con dcido clorhidrico gas a presién
posthldrohslq y filtracién para separar la disclucién de azicares del resi-
duo.de lignina.

— Sistema de recuperacién de cloruro de hidrégeno, en la masa hi-
drolizada, por paso de clorure de hidrégeno gas. Comprende secado,
compresmn y almacenamiento a 10 Kg/cm® que entra a continuacién en
circuito cerrado a una nueva fase de fabricacién.

— Sistema de recuperacién de dcido clorhidrico disolucién. Com-
prende, paso de aire caliente seco por el hidrolizado, secadg y absorcién
del clorhidrico gaseoso hasta disolucién del 31 9, esta disolucién se em-
plea para impregnar la materia prima en las operaciones de hidrdlisis si-
guientes,

— Uulizacién de la lignina residual como combustible que aporta
parcialmente las necesidades energéticas del proceso. Para ello previo se-
cado alimenta una caldera que produce €l vapor necesario y cuvos gases
de escape se emplzan a su vez en dos escalones, Primero para recalentar
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el aire seco que se utiliza en la recuperacién de dcido clorhidrico y segui-
damente para reactivar las columnas de secado de gases por adsorcién.

IV.-~8e establecen los balances para una planta de 20.000 ton./serrin/
afio de capacidad de tratamiento. Se estudian igualmente las capacidades
necesarias en los aparatos y métodos de operacién mds convenientes en
las fases fundamentales de hidrélisis, compresién de cloruro de hidrége-
no, recuperacién de -dcido clorhidrico, problemas relacionados con la ab-
sorcién de éste, eleccién del método de secado mads apropiado, posthidré—
lisis, filtracion, secado de la hgnma residual, etc., llégandose a las siguien-
tes cifras de consumo para una planta de la capacidad indicada.

Vapor saturado 5 Kg/cem? 43.5 ton/dia
Fuel 13 ton/dia
Pérdidas de CIH 100% 3,5 ton/dia
Potencia instalada ‘ 543 C.V. -~
Agua de refrigeracion 14,8 m#*/h

Finalmente se comparan estas cifras tedricas con las correspondientes
‘al procedimiento Madison, encontrando que, salvo en la potencia instala-
da, el procedimiento estudiado aventaja al Madison en rendimiento de
sacanﬁcacmn y consumos de agua, vapor y Acidos.

V.—De acuerdo con los datos que se han expuesto se pasa a establecer
el presupuesto y balance para la instalacién. Para calcular el presupuesto,
se sigue el método de porcentajes, una vez valorada la partida principal
de Maguinaria Y Arararos. Para ello se utilizan los datos de las obras
de Aries y BourLirror, Rentabilité d’un procede Chimique, Vian, El
prondstico econdmico em quimica industrial, y PERRY, Manual del Inge-
niero Quimico, calculando en cada caso las caracteristicas determinantes
del coste de los aparatos, tales como volumen, superficie de intercambio,
dimensiones de torres, ete,

Se llega a los siguientes valores, referidos a las bases de cambio para
la peseta del afio 1957, para una fabrica que produzca alcohol a partir del
tratamiento de 20.000 ton/afie de serrin o madera de coniferas.

Inmevilizado 125.000.000 Ptas.

Coste de la produccién 62.000.000 »
Valor de la produccion 09G.000.000 »
Liguido bruto 34.000.000 »
Liguido neto 23.500.000 »
Rentabilidad s/inversion 18,80 %

VI.—Se hace una critica fina] en la que se destacan favorablemente
los resultados de balance y la p031b1hdad de aplicar ¢l método a fébricas
de capacidad de tratamiento relativamente ba]o En este sentido por aph-
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caclon de la regla de Williams y representacién grifica se llega a un pun-
to critico que corresponde a una capacidad minima de tratamiento de
12.000 tonfafo para la que es necesaria una inversién de 85.000.000
de Ptas. con una rentabilidad del 10 9.

Como inconvenientes se destacan, las reservas que se deben tomar
ante la aplicacién de un nuevo método para un proceso que viene fraca-
sando en la mayoria de los intentos de realizacién industrial y-la posibi-
lidad de que en la prictica se presenten dificultades en el control de la
temperatura durante la hidrélisis. Por todo ello se considera justiﬁcable
la explotacién del método siempre que fuese precedlda de un estudio in-
dustrial en planta experimental,
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