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Pensamiento

.....JHay que trabajar para enriquecer los conocimientos adquiridos
durante los estudios, para saberlos aplicar en la prdctica de manera
creadora y recordar que la realidad es siempre mucho mds rica que la

teoria, pero que la teoria es imprescindible para desarrollar el trabajo
profesional de un mundo cientifico.

Fidel Castro Ruz.
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Resumen

Resumen

En el presente trabajo se realiz6 una simulacién del proceso tecnolégico de
obtencién de etanol a partir de materiales lignocelulésicos (especificamente el
bagazo de cafa). Primeramente se llevo a cabo una revision bibliografica donde
se hizo un estudio de los principales componentes del proceso, definiendo su
composicién, sus usos, su tecnologia y pre-tratamientos que reciben, asi como de
las principales caracteristicas de la simulacion de procesos quimicos.
Posteriormente se evalué en el simulador HYSYS este  proceso para las
siguientes condiciones: temperatura de la primera etapa a 120°C y sacarificacion y
fermentacion separadas, mostrandonos en su ambiente de simulacion, sus
principales corrientes, con sus respectivos parametros caracteristicos ,asi como
los equipos utilizados en cada etapa. Luego se realiz6 un analisis econémico para
dos capacidades de la planta obteniéndose como mejor configuracion cuando la
planta trabaja a 1000HL/dia, segun las condiciones estudiadas .También se
realizo un andlisis de sensibilidad a algunas variables con cierto grado de
incertidumbre determinando que la que mayor efecto tiene sobre los indicadores
de rentabilidad costo unitario y costo por peso fue la temperatura de ebullicion de

la Xilosa.
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Abstract

Abstract

In this Project is realized the simulation of the technological process through which
one can obtain ethanol from lignocelluloses materials (specifically from the
bagasse of sugar cane). In the first place the revision of the bibliography was done
, studying the principals components of the process, defining their compositions ,
the different cases in which one use these components , the technology and
pretreatment which can be applied to these components .There was also done the
study of the principal characteristics of the simulation of chemical processes.
Followed by the evaluation of the process applying the simulator HYSYS,
analyzing conditions such as the temperature of the first stage at 120 degrees
Celsius, the scarification and the fermentation separately. Exposing the principal
streams including their different characteristics parameters and also the
equipments used in this process. Later on an economical analyze of two capacities
of the plant were done obtaining the best configuration when the plant functions at
the production of 1000 HL/day of ethanol according to the conditions studied in this
project. Followed by the analyze of the sensibility of some variables with a certain
degree of uncertainty, determining that the variable that has the most negative
effect on the indicators of the ratability such as the unitary cost and the cost per

weight is the temperature of ebullition of the xylose .
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Introduccion

Introduccion

El alto consumo energético ha traido consigo una inevitable disminucion de las
reservas de combustibles fésiles y la generacion de un ambiente con niveles
preocupantes de contaminacion.

Ambos aspectos se han tornado altamente importantes en el mundo, afectando
tanto cuestiones ambientales y econdmicas, como las que involucran la seguridad
mundial y las politicas de producciéon y comercializacion del petrdleo y sus
derivados.

Debido a esta problemética el etanol ha ocupado un lugar importante dentro de los
combustibles obtenidos a partir de fuentes renovables.

En el presente trabajo se ha realizado un estudio sobre la obtencion de etanol de
segunda generacion, utilizando como material lignocelulésico el bagazo de cafa
de azucar, abundante en Cuba, y es una de la biomasa residual derivada del
proceso de extraccion de sacarosa de la cafia de azlcar.

En la Universidad Central “Marta Abreu” de Las Villas en el contexto de un
Proyecto CITMA Nacional, se ha desarrollado un proceso tecnoldgico en dos
etapas con fraccionamiento acido en la primera y basico con adicion de etanol
(Organosolv) en la segunda, que a nivel de laboratorio ha dado resultados
competitivos.

El avanzado desarrollo tecnolégico, sobre todo en el campo del software ha hecho
posible que algunas empresas hayan disefiado potentes simuladores que nos
permiten en un corto periodo de tiempo conocer el comportamiento de un
determinado proceso quimico y asi poder tomar decisiones sobre su futuro
desarrollo. Entre los simuladores mas potentes encontramos el Hysys y el Aspen
plus.

De acuerdo con lo planteado se puede formular la siguiente problematica:
Hipétesis:

Mediante la aplicacion del software Hysys y considerando los principios
fundamentales de las disciplinas de Ingenieria Quimica se puede lograr una

simulacién de un proceso tecnolégico de produccion de etanol de bagazo de cafa
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de azucar y determinar la sensibilidad de los parametros de factibilidad econémica
a las propiedades quimica-fisicas de los principales compuestos quimicos

involucrados en el proceso tecnoldgico.

Obijetivo general de la tesis

Propiciar una via automatizada de estudiar la factibilidad técnico econémico de
una tecnologia de obtencién de etanol de bagazo de cafia de azucar y con ello
determinar la sensibilidad de los parametros de factibilidad a la principal
incertidumbre en los parametros quimico fisicos inherentes a las corrientes del
proceso.

En esta investigacion los objetivos especificos son los siguientes:

Obijetivos especificos:

1. Asimilar el software Hysys para utilizarlo en la simulacion de un proceso

tecnoldgico de produccion de etanol a partir de bagazo de cafia de azlcar.

2. Determinar las ventajas y limitaciones principales del software Hysis en la

simulacion de proceso que utilicen la biomasa como materia prima.

3. Determinar los pardmetros principales de operacion en una tecnologia

propia de produccién de etanol de bagazo de cafia de azucar.

4. Evaluar la sensibilidad de los principales indicadores técnico -econémicos,
estimados en el escalado industrial, de una planta de etanol de residuos
lignoceluldsicos, a los cambios de los pardmetros quimico fisico de las

materias primas y los compuestos intermedios de la produccion de etanol.
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Capitulo I: Revision Bibliografica

Capitulo 1: Revision Bibliogréfica.

1.1 La biomasa lignocelulésica

1.1.1 Composicion fisica y quimica de la biomasa lignocelulésica.

La pared celular de los vegetales esta formada por un 70-85% de polisacéaridos estructurales
(celulosa y hemicelulosa), y por un 10-30% de lignina. Esto constituye el denominado
material lignoceluldsico. El resto lo componen sustancias solubles en compuestos organicos
(taninos, terpenos, lipidos y otros). La celulosa es el principal componente de las paredes
celulares de las plantas superiores. El contenido de celulosa varia entre 36 y 51% de la
masa seca.(Olsson, 1994)

La palabra hemicelulosa es un término que se utiliza para designar a un grupo de
heteropolisacéaridos. Debido a que las cadenas de hemicelulosa no son lineales, tienen
ramificaciones laterales y no tienen estructura regular, este polimero no es cristalino y es
facilmente hidrolizado. (SERI, 1986)

La lignina es un polimero extremadamente complejo formado por unidades de fenilpropano

unidas en una estructura tridimensional.

Madera Madera Paja Mazorca Bagazo
Componente blanda Dura Trigo maiz remolacha
(P.Radiata)
Agua 35-50 35-5 10 10 16
Celulosa 42-50 48-50 30 40 22.9
Hemicelulosa 24-27 29-37 26 24 49.3
Xilano 8-5 19-22 22 20 -
Hexosanos 20 10 4 4 -
Otros - - 22 20 12.6
carbohidratos
Lignina 20 21 13 10 1.2
Proteinas - - 3 3 8.2
Cenizas 8.5 1 6 2 3.8
Extractivos 2.8-6.0 1-6 - 1 1

Tabla 1.1: Composicién guimica tipica de diversos materiales lignocelulésicos (%

base seca).
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Otros componentes

Mediante solventes organicos se tienen compuestos organicos extraibles. Estas sustancias
son resinas, grasas, terpenos, fenoles y taninos. También aparecen acidos organicos
derivados de la hemicelulosa (ejemplo acido urdnico).

Sales minerales (cenizas). Su composicion varia ampliamente desde un 0,2% en
madera limpia hasta un 4% en astillas de madera o paja de trigo. (SERI, 1986).

1.1.2 Bagazo como biomasa lignocelul6sica

El bagazo es el residuo del proceso de fabricacién de azucar a partir de la cafia, el
remanente de los tallos después de ser extraido el jugo azucarado que esta contiene, por
los molinos del central. El uso tradicional y mas difundido del bagazo es en la produccién de
vapor mediante su combustidn en las calderas del propio central azucarero. Estudios
realizados acompafiados de la experiencia industrial acumulada en los afios mas recientes,
han demostrado la viabilidad de satisfacer las demandas energéticas de los centrales
azucareros, con practicamente la mitad de su bagazo, quedando un sobrante factible de ser
empleado en més de cuarenta aplicaciones demostradas, de las cuales las més relevantes
son la produccion de celulosa y papel, tableros, etanol, alimento animal y furfural.

1.1.3 Composicion fisica del bagazo

Fisicamente el bagazo esta constituido por cuatro fracciones las cuales se muestran en la

tabla 1.2 y su magnitud relativa esta en dependencia del proceso agroindustrial azucarero.

Componentes %
Fibra o bagazo 45
Sélidos no solubles | 2-3
Soélidos solubles 2-3
Agua 49-51

Tabla 1.2: Composicion fisica del bagazo.
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La fibra representa aproximadamente el 45% en peso del bagazo, estd compuesta de toda
la fraccidn solida organica, insoluble en agua, presente originalmente en el tallo de la cafa, y
gue se caracteriza por su marcada heterogeneidad desde el punto de vista morfologico.
(Triana, 1990), (Géalvez, 2000).

Los solidos no solubles o fraccion insoluble en agua, estan constituidos principalmente por
sustancias inorganicas (piedras, tierra, materias extrafias) esta fraccion, si bien pequenia,
participa en la composicion del bagazo y esta grandemente influenciada por las condiciones
del procesamiento agricola de la cafia, tipo de corte y de recoleccion.

Los solidos solubles abarcan la fraccion que se disuelve en agua, compuesta
fundamentalmente por sacarosa, cuya extraccion ulterior en el central no resulta econdémica,
asi como otros componentes quimicos como ceras, en menor proporcion.

1.1.4 Composicion quimica del bagazo.

El bagazo estd compuesto por celulosa, hemicelulosa y lignina, como principales polimeros
naturales. Presenta ademas, pequefas cantidades de otros compuestos clasificados de
conjunto como componentes extrafos.

El peso molecular promedio de la celulosa de bagazo esta en el rango de 150 000 a 350
000. Desde el punto de vista cuantitativo su presencia es semejante a las de todas las
maderas, en el orden de 41-44%. (Triana, 1990), (Galvez, 2000)

Las hemicelulosas que méas abundan en el bagazo son del tipo D-xilasas. Las cadenas
poliméricas son cortas, el peso molecular promedio viscosimétrico se encuentra en el rango
de 10 000 a 20 000 y la proporcién en el bagazo es de 25 a 27%. (Galvez, 2000)

La lignina es el tercer componente en importancia cuantitativa del bagazo entre 20y 22%, y
representa un conjunto de polimeros amorfos, reticulares, de altos pesos moleculares y
naturaleza eminentemente fendlica. (Lara, 1999).

1.1.5 Principales usos del bagazo de la cafia de azucar

La mayor parte del bagazo producido en la industria azucarera es utilizado para generar la
energia requerida en las fabricas de azucar, lo que representa un considerable ahorro de
divisas para Cuba. Como el bagazo histéricamente ha sido un residual, la eficiencia térmica
de las calderas no ha sido una preocupacion, ya que mientras mas ineficiente sea una
caldera mayor cantidad de bagazo sera consumido y menor sera el problema de disposicion

del residual(Galvez, 2000).Con el advenimiento de la diversificacion de la industria
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azucarera, el bagazo ha dejado de ser un residual y ha devenido una materia prima, por lo
gue la optimizacién de su uso como combustible se ha convertido en una necesidad
(Baudel et al., 2005). Se ha demostrado que si se utilizan calderas mas eficientes
energéticamente y logrando la integracion material y energética de la fabrica de azucar con
la de etanol o incluso, incluir otros materiales lignoceluldsicos disponibles en la fabrica de
azucar para la generacion de energia como es el caso de la paja de la cafia es posible, con
bajas inversiones, satisfacer las necesidades energéticas de los ingenios con
aproximadamente la mitad del bagazo producido (Caté, 2006) (Baudel et al., 2005). El
bagazo sobrante podria emplearse como materia prima para otras industrias, entre ellas la
del etanol. El bagazo de cafa de azlcar se encuentra disponible en las fabricas de azucar
sin un costo adicional, ya que los costos de cultivo, transportacion y almacenamiento son
cubiertos por la producciéon de azucar (Teixeira et al., 1999). El bagazo representa, por
tanto, una fuente barata y abundante de carbohidratos con un gran potencial de ser
convertido en etanol. La gran experiencia en la manipulacion, transportacion y
almacenamiento del bagazo disminuye los riesgos inversionistas y lo hacen atractivo en
comparacién con otros materiales lignocelulésicos. El bagazo puede ser convertido en
derivados como electricidad (Sharma and Sharma, 1999);(Kilicaslan et al., 1999) y otros
productos entre los que se encuentran, pulpa para disolver (Romero et al., 2000), tableros
(Carvajal et al., 2000), medicamentos (Cruz et al., 2000), alimento para el ganado (Villar et
al., 2000), proteina unicelular (Pessoa et al., 1997); (Nigam, 2000), enzimas (Gutiérrez-
Correa et al., 1999); (Banerjee and Pandey, 2002), furfural (Singh et al., 1984), xilitol

(Felipe et al., 1997) acido glutdmico, carbon activado, amoniaco y metanol.

1.2 Productos y co-productos del fraccionamiento de la biomasa lignocelulésica.

1.2.1 Etanol como producto lider. Principales caracteristicas y sus usos.

El término alcohol utilizado se refiere al alcohol etilico de férmula C,HsOH, conocido también
como etanol, metil carbinol o alcohol de cafia o de granos. Es un liquido incoloro,
transparente, volatil, de olor etéreo, sabor picante y miscible en agua y diferentes liquidos
organicos. Se emplea en la industria destilado con diferentes grados de pureza segun su
destino. Normalmente se comercializa en forma hidratada (de 95 a 96 %) o anhidra (mayor
de 99 % de volumen). El uso fundamental ha sido como sustituto de la gasolina debido a

gue sus mezclas aumentan el octanaje de forma adicional. Adicionalmente la sustitucion
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total de la gasolina por alcohol permite reducir en los gases de escape el monéxido de
carbono y 6xido de nitrégeno, los cuales son altamente nocivos.

Principales caracteristicas:

Punto de ebullicién 78.3°C
Punto de congelacion | -114.1°C
Calor de combustion | 1372Kj/mol

Calor evaporacion 304 callg

1.2.2 Principales usos de etanol
e Sustituto de la gasolina.
e Como materia prima para la obtencién de acetaldehido. (Ruta Alcoquimica)
e Antiséptico.
e Solvente.
e Agente preservante y precipitante.

e Disolvente de nitrocelulosa.

¢ (Gomas.
e Resinol.
e Jabon.

e Aceites esenciales.
e Drogas.
e Ceras.

e Bebidas alcohdlicas

1.2.3 Co- productos del proceso de fraccionamiento de la biomasa. Principales usos.
Los principales co-productos se relacionan a continuacion: Lignina, Furfural y Sélido
hidrolizado. Estos co-productos se emplean para la elaboracion de productos quimicos. En
este aspecto, los usos potenciales pueden discriminarse segun la siguiente clasificacion:
(Cunningham R. y LOopez, 1994).

a) Fraccion celulésica: en su estado polimérico natural, como fibra en la industria papelera;
derivados modificados o regenerados: rayon, celofan, acetato de celulosa, coésteres
(acetato - propionato de celulosa, acetato - butirato de celulosa), etil celulosa,

hidroxietilcelulosa, carboximetilcelulosa; etc.
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b) Fraccién lignina: como macromolécula en dispersantes, estabilizantes de emulsiones,
agentes complejantes, precipitantes, coagulantes, etc. como macromolécula en resinas
termoestables, refuerzos de caucho, antioxidante en formulaciones de polimeros
compuestos; como matriz para operaciones de adsorcion, desorcion o liberacion controlada,
intercambio ionico; mediante carbonizacion o pirdlisis a carbon activado, fibras y espumas
de carb6n; mediante fragmentacion a unidades moleculares mas reducidas como
intermediario de sintesis quimicas; como combustible directo; etc.

c) Fraccion hemicelulésica: hidrolisis a pentosas y posterior procesamiento a furfural, acido
levulinico, polimeros, etc. procesamiento biolégico de los residuos de pulpado de la madera
para producir alimentos para ganado; aditivos incrementadores de la resistencia mecanica
del papel; etc.

1.3 Tecnologias para la obtencion de etanol y sus co-productos a partir de biomasa
lignoceluldsica.

Cualquiera que sea el disefio conceptual especifico que se adopte, todos incluyen una serie
de etapas imprescindibles: el pre-acondicionamiento de la materia prima, el pre-tratamiento
de la misma, la hidrélisis de los polimeros constitutivos, la fermentacion y la concentracion
hasta los tenores demandados por el mercado.

1.3.1 Pre-tratamientos de la biomasa lignocelulésica

El propdsito de los pre-tratamientos es aumentar la susceptibilidad del material, para lo que
es necesario remover la lignina y la hemicelulosa, reducir la cristalinidad de la celulosa, e
incrementar la porosidad de los materiales. La tecnologia ideal de pre-tratamiento debe
cumplir los siguientes requerimientos: (Sun and Cheng, 2002) aumentar la formacién de
azucares o la habilidad de formar azlcares, minimizar la degradacion o pérdidas de
carbohidratos, impedir la formacién de co-productos colaterales inhibitorios para los
procesos de hidrdlisis y fermentacién subsecuentes y ser efectivo econémicamente. Con la
aplicacién del pre-tratamiento se consigue ademas, remover total o parcialmente la lignina y
la hemicelulosa, disminuir la cristalinidad de la celulosa y en algunas ocasiones, reducir el
tamano de las particulas del material (Gong et al., 1999).

Dada la naturaleza cristalina del polimero celulésico y su asociacion natural con la

hemicelulosa en una matriz de lignina, resulta un material sumamente refractario a los
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ataques quimicos. De esta propiedad surge el requerimiento de someter la materia prima
lignocelulésica a un pre-tratamiento, antes de su ingreso al proceso de hidrélisis.

Estos pre-tratamientos modifican la masa lignocelulésica por: desfibracién, solubilizacién y
remocion de la hemicelulosa, reduccién del grado de polimerizacion de la molécula de

celulosa y alteracion de la lignina.

FISICOS QuUiMICOS BIOLOGICOS COMBINACIONES
Molienda Acidos Orgéanicos Biopulpado Autohidrolisis
Irradiacion Gamma | Acidos Inorganicos | Hongos de | Congelamiento
putrefaccion blanca explosivo
Alcalinos Maceraciones Explosion de vapor
(pectinolitica,
xilanolitica)
Organosolventes
Oxidantes

Tabla 1.3: Clasificacion de los pre-tratamientos.
Pre-tratamientos fisicos
Estos a su vez se dividen en mecanicos, térmicos y radiactivos. Aunque los métodos del
pre-tratamientos mecanicos aumentan la reactividad de la celulosa hacia la hidrolisis
enzimatica, ellos son alternativas poco atractivas por su gran consumo de energia y costo
de capital (Ghosh, 2003)
Los métodos térmicos como la pirdlisis causan descomposicién extensa del material. La
pirolisis de todas formas no es un método adecuado para una posterior hidrélisis.
La irradiacion por rayos gamma produce una depolimerizacién y descomposicion de la
celulosa. El material resultante posee un menor grado de cristalinidad. A dosis mayores de
radiacion el carbohidrato es destruido. (Puls, 1985)
Pre-tratamientos fisico-quimicos.
Todos los pre-tratamientos de esta categoria consideran el uso del vapor para modificar la
estructura lignocelulGsica.
Pre-tratamientos quimicos
Los métodos quimicos de pre-tratamiento se pueden subdividir en dos categorias: reactivos
removedores de lignina y/o hemicelulosa y reactivos disolventes de la celulosa.
La utilizacién de una mezcla de solvente organico acuoso con un acido inorganico (HCl o

H,SO,) o bases (NaOH, Carbonato) como catalizador provoca la ruptura de los enlaces
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internos de lignina y hemicelulosa. Los solventes organicos mas usados en el proceso
incluyen metanol, etanol, acetona, etilenglicol, trietilenglicol y alcohol tetrahidrofurfurol
(Jiménez L et al., 2000). El uso del etanol como solvente en el pre-tratamiento Organosolv
de materiales lignocelulésicos con el objetivo de obtener etanol, hace mas factible el
proceso por la facilidad de su disponibilidad, su origen renovable y recuperacion, asi como
por incorporar al proceso en estudio un solvente que no es toxico, siendo altamente
compatible con el resultado del proceso industrial, lo que disminuye los riesgos de impacto
ambiental y contaminacion de los productos y corrientes intermedias (Teramoto et al.,
2008).Esta tecnologia fue primeramente disefiada para producir un biofuel limpio para los
generadores de turbinas y luego fue desarrollado por la industria canadiense de pulpa y
papel en el proceso de pulpeo llamado Alcell para maderas. Histéricamente el proceso
Organosolv ha sido investigado ampliamente para la produccion de pulpa para papel (Diaz
et al., 2004); (Jimenez L. et al., 2004); (Gonzéalez, 2004); (Gonzalez, 2004b), pero varios
estudios han demostrado el potencial de utilizacion de la lignina extraida durante el pre-
tratamiento para la produccion de varios co-productos (Mesa, 2004).

Pretratamientos bioldgicos.

Estos pre-tratamientos usan microorganismos degradadores de madera que atacan a la
lignina. Estos incluyen bacterias, hongos de pudricion blanda, café y blanda. La
biodegradacion de la lignina es un proceso oxidativo que produce CO, como producto final.
Los agentes responsables de la degradacion son enzimas extracelulares como la lignina-
peroxidasa (LiP), peroxidasa dependiente de Mn (MnP) y lacasa, hasta el momento no se ha
dilucidado el rol que cumple cada una en el proceso. (Erikson, 1985).

1.3.2 Hidrdlisis de la biomasa lignocelul6sica

El proceso de obtencién de etanol a partir de un residuo lignocelulésico involucra como
etapa fundamental la produccién de azucares fermentables a partir de celulosa y
hemicelulosa. Después que el material lignocelul6sico ha recibido determinado
pretratamiento se realiza el proceso de la hidrdlisis de la celulosa y las hemicelulosas. Este
proceso puede ser de dos tipos:

1)-Procesos de hidrdlisis acida.

2)-Procesos de hidrdlisis enzimatica.

Hidrolisis acida
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La hidrdlisis acida consiste en un proceso quimico que mediante el empleo de catalizadores
acidos, transforma las cadenas de polisacaridos que forman la biomasa (hemicelulosa y
celulosa) en sus mondmeros elementales. Este tipo de hidrélisis puede realizarse
empleando diferentes clases de acidos como el sulfuroso, clorhidrico, sulfarico, fosforico,
nitrico y formico Sin embargo, solo los acidos clorhidrico y sulfurico han sido empleados a
escala industrial. (Rodriguez, 2007).

La mayoria de los procesos de hidrolisis acida mas desarrollados incluyen una etapa de pre-
hidrélisis con la finalidad de hidrolizar previamente la hemicelulosa en condiciones de
reaccion mas suaves, logrando altas recuperaciones de la xilosa al evitar o reducir su
descomposicion a furfural.

La hidrdlisis de la fraccion carbohidrato de los materiales lignocelulésicos catalizada por
acidos, tiene lugar con degradacién de los azlicares monoméricos producidos. Si bien la
reaccion es heterogénea, su cinética puede ser modelada como una reacciéon de primer
orden cuando las particulas son menores de 2 mm. (Pasan un tamiz de malla #10).

Se identifican dos fracciones de celulosa, una facilmente hidrolizable (amorfa) y otra mas
refractaria (cristalina). La hidrdlisis de ambos conduce a la formacién de glucosa, que bajo
las condiciones de PH y temperatura de trabajo se degrada a 5-(hidroximetil)-2-
furfuraldehido (HMF) siguiendo también una cinética de primer orden. La hidrélisis de los
pentosanos de la hemicelulosa, produce pentosas que se descomponen formando furfural.
Las reacciones y sus correspondientes constantes de velocidad pueden expresarse de la

forma siguiente:

kli k2i
1 Celulosa , Glucosa HMF
cristalina
2 Celulosaamorfa |, | Glucosa » | HMF
3 Pentosanos Xilosa Furfural

Las reacciones de hidrdlisis tienen lugar en la fase sélida. En cambio las reacciones de

degradacion tienen lugar en fase liquida.
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El aumento de la concentracion de acido, el aumento de la temperatura, la disminucion del
tamafio de particulas y una baja relacion sélido-liquido (S/L) favorece la hidrélisis pero
también favorecen la velocidad de descomposicion.

La hidrolisis acida de las hemicelulosas (donde el xilano es el principal componente de las
mismas en los residuos agricolas), ocurre a menores temperaturas y con concentraciones
de acidos inferiores a las que se requieren para la hidrélisis acida de la celulosa, es decir la
hidrolisis acida de las hemicelulosas ocurre bajo condiciones mas suaves.

La hidrdlisis de la celulosa cristalina con acido concentrado presenta un mecanismo
diferente. El acido destruye los enlaces de hidrogeno que unen las cadenas adyacentes de
glucosa anhidra perdiendo su estructura cristalina. La celulosa aumenta su porosidad, se
facilita la introduccion de agua en su estructura y presenta un efecto de hinchamiento (efecto
sweeling). La hidrdlisis debe efectuarse a baja temperatura.

En la tabla 1.3 se realiza una comparacion entre los dos tipo de hidrélisis acidas mas

difundidas en la industria.

Tipo de | Tipo de | Caracteristic | Desventajas Ventajas
operacion acido as
La celulosa | v Recuperacion y
se solubiliza | reciclado del é&cido al
H.SO, | €N acido Proceso. . v' Rendimiento
sulfarico  al | v Requiere de materiales
¢ . . ” s del 90% de la
Acidos 72 % peso resistentes a la corrosion. | L
Concentrado v Grandes volimenes del | 916052 teorica.
La celulosa ¢ T q v' Hidrolizan
S se solubiliza | "€actor- 1€MpOo € 1con relativa
en acido residencia grande. rapidez
HCI clorhidrico  al v Desaprovec_hamiento de
42 % peso la _ fraccion de
hemicelulosa.
Acidos H,SO,y | Aproximada | v Demanda energética | v No necesita
Diluidos HCI mente 2 % | alta recilcados de
peso v’ Altas temperaturas acido.
v’ Corrosividad moderada.

Tabla 1.4. Comparacion entre Hidrolisis acida con acidos concentrados y diluidos.
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La tendencia mas generalizada en los distintos procesos que recurren a la hidrdlisis acida,
es la combinacién de tres etapas secuenciales: en primer término se lleva a cabo una
prehidrélisis con acidos diluidos, que permite recuperar la fraccion hemicelulésica del
sustrato; seguidamente se realiza la hidrolisis propiamente dicha, que resulta en la
formacion de oligosacaridos y monémeros de glucosa en proporciones relativas que
dependen de la concentracion de acido y las condiciones operativas adoptadas; por ultimo
puede encararse la hidrdlisis de los oligosacaridos remanentes, modificando las condiciones
operativas, con el fin de maximizar el rendimiento global. Los liquidos hidrolizados son
recobrados de cada etapa y fermentados a etanol; la celulosa residual asi como la lignina
sirven como combustible solido para la generacion de electricidad y vapor.

Parametros claves en la economia del proceso.

Los principales componentes del costo de etanol son: consumo de energia, inversién de
capital total, consumo de catalizador y consumo de materia prima. El principal consumo de
energia tiene lugar en las siguientes etapas dentro del proceso: molienda, calentamiento del
material a la temperatura de reaccion y la destilacion.

Con relacion a la etapa de hidrélisis es posible identificar los siguientes parametros claves
que inciden en la economia del proceso: Rendimiento de azucares fermentables,
concentracion de azUcares fermentables, tiempo de reaccion, concentracion de &acido
sulfarico requerida y tamafio de particulas requerido.

Un alto rendimiento reduce el costo de la materia prima y del catalizador. Altos rendimientos
y bajos tiempos de reaccion reducen el tamafio del hidrolizador y por lo tanto la inversion de
capital. El tamafio de los equipos y el consumo de energia en etapas posteriores del
proceso son inversamente proporcionales a la concentracion de azlcares, especialmente
las etapas de destilacion y de tratamiento de efluentes. La concentracion de acido tiene su
incidencia en el costo del material de construccion de los equipos y en el costo de la etapa
de neutralizacion.

Hidrolisis enziméatica

Las dificultades inherentes a la hidrdlisis acida han originado la nocion general que el
potencial de desarrollo futuro de esta tecnologia se encuentra en los avances que puedan
realizarse en la degradacién enzimética del material lignocelulésico. La base de este

proceso es la actividad de las celulazas. Estas son enzimas celuliticas que conforman
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conjuntos multicomponentes de accion sinergistica en los cuales suelen distinguirse
diferentes tipos de celulazas independientemente de los microorganismos de los cuales
provengan. De esta manera la reacciéon enziméatica se lleva a cabo en diferentes etapas
cuya velocidad es dependiente del tamafio de particulas de la materia prima, la calidad y
composicion del complejo enzimatico, los grados de polimerizacion y cristalinidad originales
del sustrato lignoceluldsico, las cadenas de la reaccion y la inactivacion enzimatica, entre
otras. (Klyosov, 1984), (Burastero, 1989), (Cadoche, 1988)

Se ha demostrado que la habilidad de una celulaza para solubilizar una celulosa esta
directamente correlacionada con su habilidad para adsorberse sobre la misma,
independientemente de su estado amorfo o cristalino. A mayor absorcién le corresponden
mayores velocidades de reaccién y rendimientos de conversion, independientemente del
tiempo de residencia.

Es necesario encontrar la solucion de compromiso ingenieril entre los costos de produccion
de glucosa y xilosa (productividad) y los de concentracion de los hidrolizados obtenidos.
Comparacion entre hidroélisis acida y enziméatica.

La hidrélisis acida es la uUnica probada a escala industrial en diversas condiciones
econdémicas, segun se ha descrito, y como tal, puede considerarse que ha alcanzado una
madurez tecnoldgica que dificulta el desarrollo de innovaciones significativas en el plazo
mediato. Por su parte la hidrélisis enzimatica ha capitalizado un gran esfuerzo de
investigacion y desarrollo en las ultimas dos décadas, que ha permitido avances hasta la
escala piloto. En el estado actual del arte, sin embargo, pueden apuntarse algunas
diferencias significativas entre ambas opciones:

La hidrélisis acida se basa en empleo de un catalizador no especifico, que tanto puede
delignificar el material, como hidrolizar la celulosa. Por su parte el complejo enzimatico es un
catalizador macromolecular especifico, que como contrapartida requiere pre-tratamiento
intensivo de la materia prima de manera de incrementar la accesibilidad de la fraccion
celulésica a la degradacion.

Los acidos provocan por degradacion de los azucares producidos la formacion de
inhibidores de la fermentacién alcohdlica (furfural, acidos organicos, etc) disminuyendo de

esta manera los rendimientos globales. En cambio la hidrélisis enzimatica genera
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hidrolizados susceptibles de ser fermentados por levaduras, incrementando los rendimientos
globales de conversién de la materia prima, al no generarse productos de degradacion.

Las condiciones relativamente severas de la hidrélisis acida, incrementa los costos de
capital a través de la necesidad de equipamiento construido en materiales resistente a la
corrosion. Como contrapartida la hidrolisis enzimatica se lleva a cabo en condiciones
suaves: presion atmosférica, acidez baja, temperaturas elevadas del orden de los 50°C.

Los elevados costos de la produccién de celulosa convierten esta etapa en el paso de mayor
incidencia unitaria sobre el costo total de conversion, requiriéndose en consecuencia una
recuperacion y reciclado de enzimas para viabilizar econ6micamente en proceso.

1.3.3 Fermentacion

Evolucion de las técnicas tradicionales.

Luego de completada la hidrolisis de la celulosa y la hemicelulosa, la tecnologia
subsiguiente requerida para la fermentacion a etanol, no difiere basicamente de la aplicable
a otras soluciones de azlcares, excepto en algun detalle cuando la etapa hidrolitica ha
generado agentes inhibidores.

Procesos combinados.

El enfoque mas novedoso en este campo es la combinacién de la fermentacién con la
hidrolisis enzimatica mediante dos alternativas fundamentalmente: la Sacarificacion y
Fermentacion Simultanea (SFS), y la Sacarificacion y Fermentacion Acopladas (SFA). Las
principales ventajas de estos sistemas son el incremento de la velocidad de hidrdlisis,
debido al decrecimiento continuo de la concentracibn de glucosa por su asimilacion
mediante los microorganismos fermentadores, lo cual deriva en la minimizacién de la
inhibicién por producto de la etapa hidrolitica y la consiguiente mejora en el rendimiento
global de la produccién de etanol. (Ghose, 1984)

Sacarificacion y Fermentaciéon Simultanea. (SFS).

Numerosos investigadores han encarado el estudio de esta alternativa (Numan, 1987),
(Dale, 1989), (Holzapple, 1988),(Grethlein, 1993), (Derrickson, 1992), (Anders Wingren,
2004)

Entre las ventajas citadas con respecto al sistema secuencial tradicional de hidrdlisis y
fermentacién posterior, se incluyen la mejora del rendimiento debido a la remocion de la

lignina que inhibe al complejo enzimatico de celulosa, el hecho de la concentracion
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alcohdlica, debido a la limitante dada por la concentracion inicial de celulosa nunca alcanza
un nivel inhibitorio para las celulosas ni para las levaduras, la volatilidad del etanol como
producto, que permite una recuperacibn mas simple que la de la glucosa en el método
tradicional, el incremento de las levaduras, etc.

Sin embargo aun resta resolver algunas desventajas técnicas del método. La fundamental
esta referida a la necesidad de trabajar a una temperatura de compromiso intermedia entre
las 6ptimas para la sacarificacién (50°C) y para la fermentacion (30°C) respectivamente.
Sacarificacion y fermentacion acopladas.

Esta alternativa constituye una respuesta tecnologica a la desventaja principal de la SFS. En
este caso se opera un sistema de dos columnas acopladas con recirculacion continua de la
solucién acuosa entre ambas, manteniendo una de ellas a la temperatura éptima de
hidrolisis, y operando la restante a la temperatura mas adecuada para maximizar los
rendimientos en etanol.

Fermentacion de pentosas.

Las investigaciones actuales se centran en el estudio de microorganismos capaces de
fermentar las fracciones de 5 atomos de carbono (xilosa y arabinosa) a etanol. Otra
alternativa a la fraccion hemiceluldsica seria su transformacion a otros productos mediante
conversién catalitica y/o fermentacion (xilitol, acetona, butanol, &cido &cetico.

Uno de los principales problemas en la produccion de etanol de biomasa lignocelulésica es
que las levaduras S. cerevisiae solo pueden fermentar mono y disacéridos como la glucosa,
fructosa, maltosa y sacarosa. Estos microorganismos no son capaces de asimilar
directamente la celulosa y hemicelulosa. Las pentosas que se obtienen por la hidrélisis de la
hemicelulosas, tampoco pueden ser fermentadas por este tipo de levaduras. Una solucion
para este tipo de problema puede ser el uso de algunas especies de levaduras con
bacterias.

Algunos tipos de levaduras, tales como Pichia stipitis, Candida shehatae y Pachysolen
tannophilus, pueden asimilar las pentosas, pero su velocidad de produccion de etanol a
partir de glucosa es 5 veces menor que la observada para la S. cerevisiae.(Claassen,
1999). Otros autores como (Olsson, 1996) han podido observar que muchos de los

microorganismos utilizados en la fermentacién de pentosas producen inhibidores.
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También algunas bacterias y hongos son capaces de llevar a cabo esta fermentacion
directa, si bien con produccién simultanea de otros productos tales como 2-3 butanodiol,
acido acético, acido férmico, entre ellas encontramos: Clostridium thermosaccharolyticum,
Fusarium oxysporum, Neurospora crassa.

La factibilidad econdmica del proceso en una situacion realista en la cual la materia prima
tenga un costo razonable, dificilmente pueda cerrar a menos que se utilicen también las
pentosas para la produccion de etanol. Esto es valido en general, pero en particular resulta
indispensable para sustratos ricos en hemicelulosas, tales como los tallos de maiz, las
pajas de cereales, el bagazo de cafa de azlcar, las maderas duras, etc.

Con el desarrollo de la Biologia Molecular y la Ingenieria Metabdlica se ha venido trabajando
en crear organismos capaces de fermentar todos los azucares derivados de la lignocelulosa,
La Ingenieria Metabdlica permite ampliar el rango de sustratos que un microorganismo
puede utilizar (Olsson, 2000). Una forma de hacerlo es transformando organismos
fermentadores de xilosa con genes de un organismo etanologénico (Ingram et al.,
1998).0tra forma es la introduccion en S. Cerevisiae, 0 en otro organismo fermentador de
hexosas, de una ruta para el metabolismo de xilosa de un organismo utilizador de xilosa
(Ho et al., 1998)

De los organismos recombinantes creados hasta ahora el méas eficiente es la bacteria
Escherichia- coli KO11, a la que se le ha introducido la ruta del etanol de Z.mobilis Este
microorganismo recombinante tiene caracteristicas robustas ante las fluctuaciones
operacionales de una planta a escala comercial ya que esta basado en la muy estudiada
Escherichia coli.

1.3.4 Concentracion de etanol.

Dos de los obstaculos fundamentales que previenen la producciéon masiva del etanol a partir
de biomasa lignocelulésica, son las bajas productividades globales y los elevados consumos
energéticos. En particular la etapa de concentracion de los mostos generados en los
fermentadores es la etapa mas intensiva energéticamente.

Varios son los autores que han estudiado diversas alternativas para la misma, aunque
ninguna haya alcanzado al presente la masividad de aplicacion de la técnica convencional

de destilacién y sus modificaciones y optimizaciones.
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El analisis del tema, por lo tanto, puede dividirse en dos enfoques: los sistemas tradicionales
y sus modificaciones, y los sistemas no convencionales. (Serra, 1987)

De cualquier manera, en la actualidad, la mayor parte de estas alternativas aun se encuentran
en fase de desarrollo y deben competir con la marcada predisposicion de la industria por la
optimizacion de los sistemas convencionales.

1.4 Simulacion de procesos quimicos.

1.4.1 Principales conceptos.

Simulacion: es la experimentaciéon con un modelo de una hipétesis o un conjunto de

hipodtesis de trabajo.

Los autores Thomas T. Goldsmith Jr. y Estle Ray Mann la define como: " Una técnica
numerica para conducir experimentos en una computadora digital. Estos experimentos
comprenden ciertos tipos de relaciones matematicas y légicas, las cuales son necesarias
para describir el comportamiento y la estructura de sistemas complejos del mundo real a
través de largos periodos".

Pero una definicion méas formal formulada por R.E. Shannon es: "La simulacién es el
proceso de disefiar un modelo de un sistema real y llevar a término experiencias con él, con
la finalidad de comprender el comportamiento del sistema o evaluar nuevas estrategias -
dentro de los limites impuestos por un cierto criterio o un conjunto de ellos para el

funcionamiento del sistema".

Fundamentacion de la Simulacion:
La simulacion es una indispensable metodologia para la descripcién y analisis de una amplia

variedad de problemas reales.

Usada apropiadamente, proporciona considerables beneficios segun el contexto en el que
se use: ahorro de tiempo, ahorro de recursos econémicos, permite analizar la ocurrencia de
ciertos fenbmenos a través de la reconstruccion de escenas y un minucioso analisis, que no

podria llevarse a cabo en una situacion real, una vez desarrollado un modelo de simulacion
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valido, se pueden explorar nuevas politicas, procedimientos operativos, o0 métodos sin

necesidad de afectar al sistema real; etc.

Simulador: un aparato que permite la simulacion de un sistema, reproduciendo su
comportamiento. Los simuladores reproducen sensaciones que en realidad no estan

sucediendo.

Un simulador pretende reproducir tanto las sensaciones fisicas (velocidad, aceleracion,
percepcion del entorno) como el comportamiento de los equipos de la maquina que se
pretende simular. Para simular las sensaciones fisicas se puede recurrir a complejos
mecanismos hidraulicos comandados por potentes ordenadores que mediante modelos
matematicos consiguen reproducir sensaciones de velocidad y aceleracion. Para reproducir
el entorno exterior se emplean proyecciones de bases de datos de terreno. A este entorno

se le conoce como "Entorno Sintético".

Modelacion: Es aquello que sirve para representar o describir otra cosa, es decir crea
prototipos (primer disefio), el modelo puede tener una forma semejante o ser totalmente

distinto del objeto real.

Modelo: Un modelo se puede definir como una representacion simplificada de un sistema
real, un proceso o0 una teoria, con el que se pretende aumentar su composicion, hacer

predicciones y posiblemente ayudar a controlar el sistema.

1.4.2 Caracteristicas escenciales de los simuladores disponibles.

En la actualidad existen cuatro simuladores de procesos quimicos que es estan utlizando
ampliamente como son: ASPEN PLUS,HYSIS,CHEMCAD,DINAPLUS.

Estos simuladores tienen como cracteristicas esenciales que son paquetes de programas
compuestos por  bancos de datos,modelos de propiedades fisicas, modelos de
dimensionamiento y operacion de equipos.Los extensos bancos de datos contienen
informacion acerca de constantes y propiedades termofisicas y de transporte para cientos
de sustancias,equipos,medidas de beneficio,costo de operacién y capital.
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Tambien dichos simuladores tienen modelos de reactores y operaciones unitarias que
pueden ser uzadas en el calculo de balances de masa y energia.Por su gran aplicacion y
fiabilidad muchas veces estos simuladores sustituyen experimentos a escala piloto y
jugando un rol complementario en muchos otros simuladores ahorrando recursos y tiempo.
Sus principales caracteristicas:

1. Presenta una enorme base de datos de propiedades de sustancias.

2. Contiene una enorme base de datos de modelos termodinamicos, incluyendo

paradmetros para muchas mezclas.

3. Gran cantidad de operaciones disponibles. Numerosos parametros disponibles.

4. Se incluye un optimizador.

5. Mddulos adiciones disponibles (Economix, Distil, Optimizacion RTO, etc...).

6. Integracion progresiva en el estdndar CAPE.

7. Filosofia de calculo con propagacion de variables hacia delante y atras.

1.4.3 Simulacion del proceso tecnoldgico de obtencion de etanol a partir de
residuos lignocelulésicos.
La simulacion de este proceso es algo novedoso ya que estos simuladores estan
concebidos para analizar programas de la industria petroquimica y sus derivados,dicha
simulaciéon nos mostraria como es el comportamiento de las variables y los parametros a
tener en cuenta ,la cuantificacion de los Balances de Masa y Energia y nos da una vision un

tanto acertada sobre como funciona el proceso.
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ESTRUCTURA DEL PROCESO DE SIMULACION

DEFINICION DEL PROBLEMA,
Flujos
Condiciones (P, T, V....}
Espedficadonss (reflujo,...)

EQUILIERIC ENTRE

—
FASES

REACCION jeguilibric,

— - X
cinstica, ...}

PRCOFIEDADES . BALANCES DE MATERIAY RUTINA FROPIADE

FISICAS " EMERGIA L& CERACICN
[ ]

!

] DISERNC DE EQUIFD

l

COSTES

|

SOLUCICN

Figural.l:Estructura del proceso de simulacion.
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1.4.4 Cconclusiones Parciales.

1. Los simuladores de procesos quimicos ofrecen una amplia variedad de posibilidades
tanto para el calculo de los balances de materiales y de energia, asi como para el

dimensionamiento de los equipos que se involucran en el mismo.

2. Con el uso de la simulacion en los procesos nos permite recrear escenas de trabajo
de la vida cotidiana en los procesos Yy ver la ocurrencia de fendmenos, el
comportamiento de las variables del proceso y asi trazarnos politicas para su

solucion.
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Capitulo II: Evaluacion del proceso tecnologico de obtencién de etanol a
partir de bagazo de cafia de azucar.

Capitulo 2: Evaluacion del proceso tecnoldgico de obtencion de etanol de
bagazo de cafna de azucar utilizando el simulador Hysys.

2.1. Andlisis de los resultados de estudios previos incluyendo el laboratorio.

En el desarrollo de un proceso siempre existe incertidumbre en algunas variables que se
hace necesario estimar dentro de los rangos logicos y permisibles. Para este proceso en
particular se tomaron determinadas consideraciones las cuales mencionaremos a
continuacion:

La materia prima, el sélido que entra al fraccionamiento 2 y el sélido que entra a la etapa de
hidrolisis enziméatica, se asumio que tenia una composicion como se muestra en la siguiente
tabla segun lo reportado por Mesa (Mesa et al., 2009).

Tabla 2.1. Composicion media del bagazo

Bagazo Inicial

Masa Celulignina
1

Masa Celulignina
2

Glucosa 46,88 60,69 65,8
Xilosa 29,66 9,3 6,91
Lignina 18,51 25,38 20,74

» El vapor utilizado en las etapas de fraccionamiento 1y 2 se calculé como la cantidad de
bagazo inicial base seca por 0,185, este coeficiente ha sido reportado por Gonzéalez
(Gonzélez, 2004b).

» Lahumedad de los sélidos pre-tratados y el sélido residual de la hidrélisis enziméatica fue
del 70 %.

» En la segunda etapa, se tuvo en cuenta el 95 % de recuperaciéon del etanol.

» La relacion Solido/Liquido utilizada en cada caso se relaciona en la siguiente tabla:

Tabla 2.2 Relacion Solido/ Liquido.
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Etapa 1 Etapa 2
Variante 1 Ya 1/7
Variante 2 Ya 1/7
Variante 3 Ya 1/7
Variante 4 Ya 1/7
Variante 5 Ya 1/7
Variante 6 Ya 1/7

» El producto principal etanol, se consider6 en el tope de la columna de destilacion con una
concentracion del 94 % masa.

» La densidad del hidrolizado se asumié la densidad del agua por ser una solucion diluida.

» La cantidad de vapor utilizada en la destilacion se calculé tomando como base un indice
reportado en el manual de los derivados de la cafia de azucar de 450 a 500 Kg de vapor
/ hl de etanol.

» Las temperaturas de entrada y salida del agua de enfriamiento se asumieron como 25y
60 Celsius respectivamente

2.2 Definicidon de materias primas a emplear.

Para la obtencion de bioetanol a partir de residuos lignocelulésicos, la materia prima que se

evaluo en el desarrollo de este trabajo fue el bagazo, la composicibn media del mismo ha

sido reportada por Mesa (Mesa et al., 2009) en trabajos anteriores, la misma se muestra en

la tabla 2.1.

2.3 Definicion de productos y sub-productos a obtener

Se consider6 que el producto de mayor interés en el desarrollo de este proceso es el etanol,

por presentar diferentes aplicaciones tanto como materia prima para otros procesos (ruta

alcoquimica) o en su utilizacién como producto final.

Los subproductos estaran definidos en funcién de la variante tecnolégica que se proyecte.

Los mismos se relacionan a continuacion:

1. Lignina

2. Masa sélida (hidrélisis enzimatica)
3. Levaduras después de fermentacion
4. Vinazas
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5. Agua de proceso

2.4 Definicion del esquema tecnoldgico

Segun las tecnologias existentes para la obtencién de bioetanol, reportadas en la literatura
por diferentes autores y con los estudios anteriores reportados por Mesa y Oliva (Mesa,
2007b) (Oliva, 2010), se llegé a definir un esquema tecnoldgico.

Este esquema consta de dos etapas de fraccionamiento. La primera etapa opera a una
temperatura de 120°C con una relacion sélido liquido de 1:4 Kg: L, una concentracion de
acido del 1 % masa en base a la fibra seca y un tiempo de residencia de 40 minutos. De
este fraccionamiento obtenemos como resultado una corriente sélida con gran contenido de
glucosa en forma de celulosa y lista para pasar a la segunda etapa de fraccionamiento, y
una corriente liquida con gran contenido de azucares de 5 atomos carbonos, las cuales
pueden ser fermentados posteriormente.

La segunda etapa de fraccionamiento transcurre a 185°C y la biomasa se trata con una
solucion de hidroxido de sodio y etanol al 5% masa en base a fibra seca y 30 % v/v
respectivamente. La relacion sélido-liquido es 1.7 Kg: L y el tiempo de residencia de la
segunda etapa de pre-tratamiento es 60 minutos considerando tiempos de carga y descarga
de 20 minutos para cada variante. De esta etapa obtenemos una segunda masa sélida con
una cantidad pequefia de lignina y una corriente liquida con un alto contenido de esta. El
objetivo del fraccionamiento es hacer al material lignocelulésico mas susceptible para la
posterior etapa.

Luego de terminado el fraccionamiento, la biomasa se somete a la acciéon de las celulasas
por un término de 24 a 36 horas, en el cual se obtiene una solucién de azucares listos para
fermentar con levaduras del tipo S. Cerevisiae.

Derivado de este proceso se obtiene un fermento con el grado alcoholico necesario para ser
destilado en una columna de destilacion y luego pasar por la rectificacion para aumentar su
grado alcohdlico a 94 % volumen.

En la siguiente figura se muestra en forma de sintesis el proceso de obtencion de alcohol a
partir de a bagazo de cafia. Mostrando las corrientes de insumo y las corrientes del producto

principal y los co-productos.
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Figura2.1: Representacion del Esquema tecnoldgico.

Las etapas del proceso incluyen entonces el siguiente equipamiento (Mesa et al., 2009)

Sistema de manipulacién de bagazo de alimentacion;

1.
2.

Bomba de dosificacion de acido sulfarico.

Digestores (reactores) para la reaccion acida de separacion de los pentosanos, con
inyeccion de vapor.

Sistema de recuperaciéon y condensacion de los componentes de interés econémico
de los vapores de la primera etapa (al menos etanol).

Conductor de residuo lignocelulésico de primera etapa y prensa de tipo tornillo de
separacion y conduccion hasta segunda etapa.

Bomba de dosificacion de hidroxido de sodio.

Bomba de alimentaciéon de agua para ajuste de hidromédulo y sistema de lavado de
sélidos pre-tratados.

Bomba de alimentacién de agua de enfriamiento.

Bomba de alimentacion de agua para recirculacion de corrientes acuosas en el

proceso.
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9. Digestores (reactores) para la reaccion basica de separacion de la lignina con
inyeccion de vapor.

10.Sistema de recuperacion y condensacion de los componentes de interés econémico
de los vapores de la segunda etapa(al menos etanol).

11.Conductor de residuo lignocelulésico de segunda etapa y prensa de tipo tornillo de
separaciéon y conduccion hasta etapa de hidrolizado.

12.Tanque de almacenamiento de aguas de lavado de la segunda etapa.

13.Equipos de la etapa de hidrdlisis enzimética.

14. Sistema de manipulacion de solidos de desecho de la hidrolisis enzimatica.

15.Tanque de almacenamiento de jarabe producto de la sacarificacion.

16.Equipos de evaporacion y concentracion de los jarabes.

17.Sistema de condensado de los vapores de la etapa de concentracion de los jarabes.

18.Etapa de fermentacion alcohdlica.

19. Etapa de destilacion.

Seleccion del equipamiento.

Acorde con las definiciones anteriores se selecciond el equipamiento considerando las
particularidades de cada etapa y las experiencias industriales de diferentes equipos
instalados en condiciones industriales con propésitos similares a los que se emplea en la
tecnologia desarrollada.

1. Sistema de manipulacion de bagazo de alimentacion: se selecciona un sistema
sencillo de carga y descarga.

2. Digestores (reactores) para la reaccion acida de separacion de los pentosanos, con
inyeccién de vapor: se selecciona un reactor vertical con inyeccion de vapor por el
fondo, carga por la parte superior y descarga por el fondo con un sistema de
extraccibn de gases y vapor en el tope del reactor acoplado a un sistema de
condensado, del mismo tipo con el cual se desarrollaron experiencias a nivel de
escala piloto.

3. Equipos del sistema de recuperacion y condensacion de los componentes de interés

econémico de los vapores de la primera etapa (etanol y/o productos de los
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9.
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pentosanos): se selecciona para ambas etapas equipos de condensacion de acero
inoxidable del tipo tubos y corazas utilizando agua como fluido frio.

Conductor de residuo lignocelulésico de primera etapa: se selecciona un sistema
tradicional de manipulacion de pulpa bagazo con rastrillos de tablillas y bandas de
metal como se emplea tradicionalmente en la industria de los tableros aglomerados.
Prensa de tipo tornillo horizontal de separacion y conduccion hasta segunda etapa y
etapa de hidrolizado. Se selecciona una prensa tornillo sin fin con carcasa de malla
como se utiliza en la industriad de pulpa y papel para el lavado de las pastas
obtenidas en la coccion del bagazo.

Digestores (reactores) para la reaccidn basica de separacion de la lignina con
inyeccion de vapor. Se selecciona reactores tipo cilindros verticales del mismo tipo al
cual se realizaron experiencias a escala de Planta Piloto y han sido utilizados en la
industria de produccién de furfural.

Equipos del sistema de recuperacion y condensacion de los componentes de interés
econdmico de los vapores de la segunda etapa (etanol).

Bomba para dosificacion de acido sulfarico. Centrifuga de acero inoxidable.

Bomba de dosificacion de hidréxido de sodio.

10.Bomba de alimentacién de agua para ajuste de hidromddulo y sistema de lavado de

pulpas lignoceluloliticas. Se selecciona un bomba centrifuga de acero al carbono.

11.Bomba de alimentacién de agua para enfriamiento. Se selecciona un bomba

centrifuga de acero al carbono.

12.Tanque de almacenamiento de aguas de lavado de la segunda etapa. Se selecciona

un tanque de acero al carbono.

13.Etapa de hidrdlisis enzimatica. En la etapa de hidrdlisis enzimética se seleccioné un

reactor especial con agitacion por hélice de agitacion para lograr homogeneidad en la

mezcla a tratar.

14.Sistema de manipulacion de solidos de desecho de la hidrélisis enzimatica; se

selecciona un sistema de manipulacién de pulpa bagazo con rastrillos de tablillas y
bandas de metal como se emplea tradicionalmente en la industria de los tableros
aglomerados.
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15.Tanque de almacenamiento de jarabe producto de la sacarificacion. Se selecciona un
tanque corriente de la capacidad necesaria para mantener la produccion continua.

16.Equipos de evaporacion y concentracion de los jarabes, equipos tradicionales
utilizados en la produccion de azucar de vasos de intercambio de doble efectos.

17.Equipos de sistema de condensado de los vapores de la etapa de concentracion de
los jarabes. Equipos tradicionales de condensacion para lograr vacio utilizados en la
produccion de azucar.

18.Etapa de fermentacion alcoholica. Equipos tradicionales utilizados en la produccion
de etanol.

19. Etapa de destilacién. Equipos tradicionales utilizados en la produccién de etanol.

2.5. Definicion de las bases para el disefio de los equipos.

2.5.1 Definicion de capacidades

De acuerdo a las caracteristicas peculiares de cada etapa basica, la produccién de bioetanol
y sus subproductos, se llevaran a cabo en una planta de forma semicontinuo.

La planta a disefiar tendra una capacidad de produccién de 500 Hl/dia de etanol diarios, se
operara 24 horas al dia, durante 5 dias a la semana y sabados alternos, esto es equivalente
a aproximadamente 300 dias al afio.

2.5.2 Balances de materiales y energia usando el simulador Hysys.

En los procesos quimicos siempre es necesario cuantificar las cantidades de materias
primas y materiales que se utilizan en el mismo, asi como la cantidad de productos que se
obtienen y sus corrientes intermedias, con la finalidad de tener elementos para el disefio del

equipamiento y su posterior costo de produccion.

Para llevar a cabo este paso fundamental y necesario, el ingeniero se basa en las
ecuaciones de balances total y parcial de masa de cada una de las corrientes, asi como las

ecuaciones de balance de energia.

Una variante para el calculo de los balances de materiales y energia es el uso de
simuladores de procesos, los cuales permiten en un corto periodo de tiempo obtener de

forma precisa los valores de cada una de las corrientes que interactian en un proceso dado.
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La seleccion de un simulador apropiado es una de las etapas decisivas en el desarrollo de
un proceso, en nuestro caso en particular utilizamos el simulador Hysys por ser un simulador
robusto y potente, capaz de resolver este tipo de problemética. A pesar de que dicho
software esta concebido para la industria petroquimica, se decidi6 su empleo en este
proceso tecnoldgico ya que nos brinda la oportunidad de definir los nuevos componentes

como hipotéticos y resolver satisfactoriamente los balances de materiales y energia.

2.5.2.1 Seleccion de los componentes a utilizar en el proceso de obtencién de etanol a
partir de bagazo de cafa.

Para comenzar con la simulacién se hace necesario declarar los componentes o sustancias
que estaran involucrados el proceso tecnolégico. Los mismos pueden que ser identificados
como componentes tradicionales, electroliticos, hipotéticos u otros. En nuestro caso
particular se declararon como componentes hipotéticos, ya que los mismos no aparecen

registrados en la base de datos de este simulador. Los mismos se muestran en la siguiente

*  Component List View: listal-ortelio
Add Component Selected Components Components Axvailable in the Component Libran:
Hz0
=1 Components WS04 Match ||7 “iews Filkers |
Traditional coz
Electrolyte Ethanol £ Sim Mame & Full Hame / Synonym " Faormula
Hypothetical Celubiosa*
Celuloza®
Other Gluctes Olig* <-fdd Pure Ethane Cz C2HE
Glucosa® Fropane C3 C3HE
Ligrina* i-Butane -C4 CaH10
Hemicelulosa® EeSulbrilivic n-Butans n-C4 C4H10
=ilaza Olig® i-Pentans FCh CEH1Z2
Hilosa™ n-Pentans n-CH CEH12
MadH m-Hexane CE CEH14
Ligninal n-Heptane C7 C7H16
i — - nlotans LB ceris
Sort List n-Nonane ca CaHz0
mn-Decans ci0 cloH22
n-C11 ci1 C11H24
nCl2 ciz C12H26 =z
e 12 r1adon
Ivw Show Synonyms [ Cluster
_
Selected Component by Type
Delete M ame listal-ortelio

Figura2.2: Lista de Componentes.

2.5.2.2 Asignaciobn de propiedades quimicos-fisicas a los componentes

seleccionados.

Los compuestos pueden ser declarados como hipotéticos y ademas sélidos.
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El programa exige la entrada de una serie de propiedades como son: temperatura de
ebullicién, peso molecular y densidad en el caso de que sean hipotéticos y a partir de
estas condiciones el simulador te estima las siguientes propiedades: Temperatura,

presion y volumen criticas y Acentricidad.

Cuando son declarados como sdélidos  solamente necesita de peso molecular y

densidad.

Se puede observar a modo de ejemplo en la figura siguiente la introduccion de los datos

S=1E

* Hypo Group: HypoGroup1

Hypo Group Controls
Group Name |H_l,lpu:ul3ru:uup1 E ztimation Methods. .. | Clone Library Comps... |
Component Clags  [TEEECE ~ Estimate Linknown Props | Notes |
HBP Lig Denzity Tc P Wi . -
i ] b [kg/m3] ] BE | e | PEEME | —
| Glucoza® 150.00 198,16 154400 £emplys £emplys <Lemplys Lemphys o
Glucoza Olig® .00 170.00 LEmpkys LEmpkys LEmpys L Empkys LEmpkys
Celubinza® 234.00 34230 CEmpkys CEmphys CEmpkys <Mty < Empkys
Hemicelloza® <empkys 106,16 aa0.00 <Empy: <Empys < Bty < Bty
Ligrina® CEmpky: 150.00 AR 00 CEmpy: CEMmpy: LMty L Empky
Celuloza® {Emphy: 16214 1300.00 CEmMpy: CEMpy: <Mty < Empky: hd
Individual Hypo Controls
View. | AddHypo | AddSoid | Delete | UNIFAC.. | @ BasePropeties ¢ Vapour Pressure

Figura2.3: Grupo Hipoteticol con sus respectivos valores de sus propiedades.

2.5.2.3: Declaracion de las reacciones

Seguido de esto se procede a plantear las reacciones para cada una de las etapas donde
ocurre reaccion quimicas .Las mismas se definen por set de reacciones, las que se definen

en las tablas que mostramos a continuacion:

SET1: Primera etapa de pre-tratamiento
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Conversion
Reacciones (%)
Celulosa+nAgua=Glucosa 6.5
Celulosa+Agua=Glucosa
Oligosacarida 7
Celulosa+Agua=Glucosa
Oligosacarida 7
Hemicelulosa+Agua=Xilosa 75
Lignina+Agua=LigninaR 2

SET2: Segunda etapa de pre-tratamiento

Reacciones Conversion (%)
Celulosa+Agua=Glucosa 2
Lignina+Agua=LigninaR 80

SET3: Etapa de hidrolisis enzimatica

Conversion
Reacciones (%)
Celulosa+Agua=Glucosa
Oligosacarida 6.8
Celulosa+Agua=Celubiosa 1.2
Celubiosa+Agua=Glucosa 90

SET4: Etapa de fermentacion

Reacciones Conversion (%)
Glucosa= Etanol

+CO2 92
Xilosa=Etanol+CO2 85

2.5.24: Seleccion del paquete termodinamico de propiedades.

Este simulador posee en su base de datos 18 paquetes de fluidos, en nuestro caso en
particular se seleccion6 el: Basis2 NC: 13 PP: Wilson Idea para todo el proceso
exceptuando la etapa de destilacion, etapa para la cual se selecciono el ntrl NC: 13 PP:

NTRL-Ideal.
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Posteriormente se afiade el paquete de Fluido escogido a cada Set de reaccion.
2.5.2.5: Ambiente de simulacion.

Una vez abierto el ambiente de simulacion se procede a declarar las corrientes de
alimentacion de entrada que son agua, acido sulfurico y bagazo de cafa. Para esto se debe

ir a la Paleta de Objetos y escoger la flecha azul.

A estas corrientes de entrada se le debe de dar también una serie de datos en las
condiciones que exige entrarle, ya sean temperatura, presion, flujo (kg\h), fase vapor que
oscila entre 0 y 1 (esto quiere decir que si la corriente a entrar es un vapor se le pone 1 y si
no es un vapor se le pone 0) y la composicion de la corriente de entrada, que si es un

componente puro se le pone 1 como es el caso del H2SO4 y el Agua de Alimentacion.

A modo de ejemplo se ilustra la figura 2.4

Bagazo = o
workzheet Stream Mame I Bagazo
Conditi wWapour #/ Phaze Fraction 0.0o00
onditions Temperature [C] 25.00
Froperties Prezzure [kKFa)l 101.3
i tdalar Flows [kgrmolesh)] 1421
C L
rpestan bass Flow [ka/h] 2.000e+005
K W alue Std Ideal Lig “ol Flow [m37h] 5432
PSD FProperty kolar Enthalpy [k Agrole] -1.630e+005
U i ariabl kdalar Entropw [kdAgrole-C] 3142
Fer Vanables Heat Flove [k /h] 2 31 7e+008
MHaotes Liq*'al Flow 325td Cond [r3lh] 5430
Cost Parameters I:Iulld Fl'-ackage B asis-2 3

Figura2.4: Corriente Bagazo con los valores de condiciones definidos.

En este trabajo a las tres corrientes de entrada se le dio la temperatura de 25°C y la presién

de 1 atm lo que varia en las corrientes es el flujo (kg\h) y la composicién de cada corriente.
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workzsheet tMole Fractions -
coz [ENa[aTu]u]a]N]
Conditions E thanol 0. aooaoo
P ti Celulosa” 0. oooaao
MEIREIISE Glucosa Olig” 0.000000
Composition Celubioza® o.ooooog
Glucoza* 0493214
KA alue Hemicelulosa™ 0.312046
=iloza* O.00o000
PSD Property Ligrina® figa740 | -
User Wariables -« | | »
Hlot=s Taotal |T.00000
Cost Parameters
Edit... | E dit Froperties._. B asis. .. |

workzheet | Attachrnents J D ynamics J

Delete | D efine from Other Stream. .. | <= =

Figura2.5: Corriente Bagazo con sus respectivos valores de composicidon de sus
componentes expresados en fraccion molar.
La linea de color verde significa que el programa te reconoce esta corriente como correcta

por eso marca OK, esto significa que se puede continuar con la simulacion.

Una vez programadas las tres corrientes de entrada estas van al Mezcladorl donde se
juntan las tres y dan como resultado la Mezclal que el programa calcula su composicion y
demas datos exigidos cuando se activa el boton Solver Active.

La mezclal pasa por una bomba con el objetivo de aumentarle la presién a la mezcla y de
ahi va directo al reactorl, también entra una corriente de Vapor Saturado que trabaja a una
presidbn de 2 atm y una temperatura de 170° C, que lo que hace es aumentarle la
temperatura a entrar en el reactor, pues la mezcla viene a temperatura ambiente y el reactor
trabaja a 120 °C.

Una vez entradas las corrientes en el reactor ocurren las reacciones del Setl, es decir,
ocurre el primer pre-tratamiento de la biomasa entrante que es un pre-tratamiento &cido con
el objetivo de que en el liquido saliente salga una gran proporcion de Xilosa , para el disefio
de la planta hacen falta dos reactores pero en el programa se simulé uno solo con la

capacidad de los dos, para darnos una mezcla pre-tratada y un vaporl .
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¥ Reactor 1 - Set-1 =1 o B
Deszign Mame |Reactor
Connections -
Parameters Inlets Vapaur Outiet
User Variables Wapor Saturadaol |1 ﬂ
Mezclal-1
Motes << Sheam >
=
R
Liquid Dwutlet
E nergy [Optional] — ¢ IEJAIe) (LN
||1,-| ﬂ |Mezcla Fretratada ﬂ
o=
Fluid Package | Basis-2 -l

_|= Design | Reactions J R ating J Wiork zheet J Dynarmics J

Figura2.6: Representacion de las corrientes de entrada y salida del Reactorl.

El reactor#1 es un reactor de conversion (al igual que todos lo reactores que se han puesto
en este programa), que trabaja a 120° C y a presion de 2 atm, también trabaja

Isotermicamente

(=2 ]
£

Liguaidio
vaporsat o e e I_E,;] e nesado
1
-I!'? LB _
Alimentachkon

Mez clal-|

Bomiba
Sl

Mercl=
Pretratad=s

Figura2.7: Esquema de la entrada de las corrientes al primer pre-tratamiento y su

posterior salida a filtrarse.
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El producto de salida de este reactor es una mezcla pre-tratada que cuando sale del

reactor tiene una temperatura de 120°C y a una presion de 2 atm

temperatura se instalé un enfriador, que reduce

esta en condiciones de filtrarse dicha mezcla.

y para bajarle la

la temperatura de 99°C a 40° C, y ya

En el Filtrol esta mezcla es separada en un solido filtrado y un liquido filtrado, es necesario

aclarar que la utilizacion del filtro es para que

las composiciones del sélido y del liquido

salgan con composiciones distintas, pero con la misma temperatura y presion.

worksheet bole Fractions Aqueous Phase Solid Phaze
HZ0 0041137 D.625957 0.000000
Conditions HZ504 0.000504 0.0091 94 0.000000
Froperties coz 0.000000 0.000000 0.000000
Ethanal 0.000000 0.000000 0.000000
Eompo=tion Celuloza® 0.000000 0.000000 0.000000
Glucosa Olig” 0.000000 0.000000 0.000000
K W alue Celubioza® 0.000000 0.000000 0.000000
Glucosa® 0.016753 0.255376 0.000000
PSD Property Hemiceluloza® 0.271092 0.000000 0.290161
U zer Variables Hiloza® 0.007153 0.109298 0.000000
Lignina® 0.663159 0.000000 0.709529
Notes Ligrinafi™ 0.00007 1 0.0001 75 0.000000
Cost Parameters Ha0H 0.000000 0.000000 0.000000
Figura2.8: La composicion del Soélido Filtradol.
workzheet Mole Fractions Agueous Phase Solid Phase
HZ0 0.615238 0.625957 0000000
Conditions HZ504 0003050 0.005134 0.000000
Froperties coz 0000000 0.000000 0000000
Ethanal 0.000000 0. 000000 0.000000
Composition Celuloza® 0000000 0.000000 0000000
Gluzosa Olig” 0.000000 0. 000000 0.000000
K Walue Celubioza® 0000000 0.000000 0000000
Gluzosa™ 0.252227 0.255376 0.000000
D) (ST Hemicelulosa® 0.003579 0000000 0290161
Izer Yariables Hilosa™ 0.1073950 0.109233 0.000000
Lignina® 0.005754 0.000000 0.703539
Motes LigninaF* 0000173 0.000175 0.000000
Cost Parameters HalOH 0.000000 0.000000 0000000

Figura2.9: Representacion de la composicion del Liquido Filtradol.

El sélido filtrado va para la etapa #2 y el liquido filtrado prosigue a una etapa de Evaporacion
que aunque en la Paleta de Objetos no haya un evaporador como un icono especifico se
consigue la evaporacion con un calentador y un tanque Flash , el calentador lo que hace es
gue suministra el calor necesario para aumentarle la temperatura al liquido filtrado de 40°C
a 100° C es decir lograr evaporar dicha corriente que contiene en su composicion gran
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cantidad de agua especificamente 0.9932 expresado en fraccion molar y muy poca cantidad

de los otros componentes.

Del tanque flash sale una corriente de vapor y una de liquido dispuesto a fermentar que
antes de entrar al fermentador pasa por un enfriador que baja la temperatura de 100 a 30°

C (temperatura requerida para evaporar) y mantiene la misma presiéon de 1 atm.

Posteriormente esta corriente pasa a un reactor de fermentacion con un volumen de 42.29
m?, un diametro 3.780 que trabaja a 30°C (por eso es necesario el enfriador), donde ocurre
la fermentacion de esta corriente para darnos un liquido fermentado y una corriente de vapor
rica en CO,, el liquido fermentado contiene un 0.9821de agua y un 0.15493 %mol de etanol
fermentado dispuesto a destilar como se muestra en la figura 2.10.

Worksheet Muole Fractians Solid Phase Yapour Phage Liguid Phase
0.000000 .000000 0000000 0000000
Condtians H2504 0000000 0.000000 0.000000 0,000000
Propaies C02 0.000000 0,000000 0.000000 0.000000
Ethanal 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
Composition | Celloss 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
Glhucosa Olig* 0.000000 0,000000 0.000000 0.000000
K Value Celubiosa’ 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
POD Popaty | besE 0.000000 0,000000 0.000000 0.000000
Hemicelulasa" 0230161 0.230161 0230161 0230161
UserVariables | [Xlosa® 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
Ligning" 0709539 0703839 0705539 0709539
Notes Ligninah” 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000
Cost Paameters | | NaOH 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000

Figura2.10: Resultado de la composicion del liquido fermentadol.

El sélido filtrado que prosigue para la etapa #2 entra a un mezclador#2 junto con corrientes
de Etanol, Agua y NaOH que vienen a temperaturas, presiones Yy flujos distintos, estos se
mezclan y dan como resultado a una mezcla 2 con un valor de temperatura de 84.77°C y
presién atmosférica que entra al reactor#2 donde ocurre una reaccion basica con el objetivo
de eliminar la lignina, junto con una corriente de vapor saturado a 190° C, en este reactor
se le adiciona etanol y se debe recuperar el 95% de etanol introducido por eso a la corriente
de vapor saliente se le adiciona un condensador para darnos un liquido rico en etanol en su

composicion, también sale un mezcla pre-tratada2 que va para el filtro#2 donde de nuevo
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ocurre la separacion de un soélido y un liquido con composiciones distintas, esto se muestra

en la figura2.11.

e

Crondensador
e etanol

Qr2

WAapor2 = =
Liguido
F iitroz=2 ‘ Fillrado=2
Reactor:2
wa

O
saturadoz

Reactrno3(

Solido
I viezclaz Filtrado=2

Mezclador2 Qr2
BT S aos
Solido retratado3
Pretratdo2

Figura#2.11: Esquema del recorrido del sélido pre-tratado cuando va a filtrarse y una

vez filtrado la entrada del s6lido en el Reactor3.

El sélido filtrado2 que sale va para el reactor3 con una temperatura y presion de 84°Cy 1
atm condiciones en las cuales puede trabajar este reactor, donde ocurre la hidrolisis
enzimatica ocurriendo, la degradacion enzimatica del material lignocelulésico, este reactor

tiene un volumen de 295.8 m*® y un diametro  de 4.5 m.

De este reactor salen dos corrientes un solido pre-tratado3 con una composicion rica en

lignina y un vapor con una composicion rica en etanol y agua.

La corriente del vapor va para un condensador la cual la convierte en liquido hidrolizado que
tiene una temperatura de 65° C pero para la fermentacion tiene que estar a 30° C por lo que

se le pone un enfriador que le baja la temperatura a la requerida para este proceso.

El liquido a fermentarl esta listo para entrar al reactor donde ocurriran las reacciones de
fermentacién en un tiempo de 24 horas, las reacciones de fermentacién estan especificadas
en el SET# 4, dicho reactor tiene una capacidad de 4.29 m*® y un diametro de 3.780m.




Capitulo II: Evaluacion del proceso tecnologico de obtencién de etanol a
partir de bagazo de cafia de azucar.

Liguido Fermentado

Workzheet
Conditions
Properties
Composition
K. W alus
Uszer“ariables
Motes

Coszt Parameters

kazs Fractions -

Celulozal_1* 0000000
Celuloza Oligosacarida® 0000000
H2504 0. 000000
coz2 0. 000000
Celubioza_1" 0. 000007
Ligrnina 5* 0.000a00
#ilano5* 0. 000000

Celuloza 5+ 0.oo0oooo

Ethanol 0695701 | -

2l I S

Tatal |1.00000
E dit Froperties... Bazis... |

Figura#2.12: Composicion del liquido fermentado.

La figura 2.12 ilustra como el liquido fermentadol tiene su composicion rica en Etanol.

Este liquido fermentado pasa a la etapa de Destilacién pero primero se une con la corriente

llamada Liquido Fermentadol proveniente de la evaporacion y la posterior fermentacion del

liquido que sale de la Etapa#l, para unirse en un Mezclador ambas corrientes y dar una

mezcla dispuesta a destilarse que entra a la Columna de Destilacion que también le entra

vapor a 100° Cy 1 atm.
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Etanol
r Recuperado

wEpord

Reactrad(HE) :
actroHE) Liquido a
Fermentarz

T
Salido | .
Pretratado’ ‘

Filtro3

Liquidafitt

Figura2.13: Representa el recorrido de los liquidos fermentados dispuestos a entrar

en la etapa de Mezclarse, para su posterior Destilacion.

En la figura se ve el camino que realiza el liquido fermentado (saliente de la primera etapa)
cuando se junta con el liquido fermentado que recorrid las etapas de reaccion basica,
hidrolisis enzimatica, evaporacion, fermentaciéon entrando al Mezclador de Liquidos

fermentados para dar una Mezcla para Destilar que entra a las Columnas de Destilacion.

Para la Destilacion se utilizan dos columnas de destilacién , en el caso de este proceso
hemos trabajado con dos variantes es decir una variante con una columna sin condensador
y sin rehervidor y otra columna con condensador y rehervidor y otra variante con la primera

columna con un rehervidor y la otra con un condensador.
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T

7

Figura#2.14: Representa la ubicacién de una columna sin condensador y sin

rehervidor y la rectificadora con condensador y el rehervidor (Variantel).

Qccondens

Destilado?

Destilada

HIsRRRRRR)

2izcaldl

Residua

Figura2.15: Representa la ubicacion del rehervidor en la primera columnay en la
segunda un condensador (Variante2).
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2.6 Resultados de la simulacion en Hysys.

Con la definicion previa de la capacidad de la planta y la simulacion del proceso de
obtencion de etanol a partir de bagazo de cafia, se pudieron obtener los resultados de los

balances de materiales y de energia. Los mismos se muestran en el Anexo 1.

Utilizando esta misma configuracion se realizé una prueba de simulacién para 1000 Hl/dia,

teniendo resultados satisfactorios los cuales se ejemplifican en Anexo 2.

Ademas de los balances de materiales y energia, este software nos brinda la posibilidad de
obtener el tamafio de los equipos para cada una de las capacidades propuestas. A modo de

ejemplo se relacionan en el anexo xxx el dimensionamiento del equipamiento principal.

2.5.2.6: Desventajas y Ventajas del uso del simulador HYSYS en el proceso de

obtencién de Etanol a partir de materiales lignoceluldsicos.
Desventajas:

1. El simulador no da todas las caracteristicas de los equipos, por ejemplo si es un

reactor no me aclara si es Flujo Piston o Mezcla Perfecta o Enchaquetado.

2. El programa puede correrte con errores, por ejemplo en la Columna de Destilacion
Convergi6 con una temperatura de salida del Destilado de -50.88, obsérvelo en la

figura.
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Workzheet Stream Mame Destilado
. Wapour / Phaze Fraction 0.0000
Conditions Temperature [C] -50.38
Froperties Prezsure [kPa] 101.3
bdolar Flow [kamoledh] E24.2
bazs Flow [kash] 2.585e+004
k. Value Std Ideal Lig Wal Flow [m3/h] 3155
PSD Property Malar Enthalpy [k Aamale] -2.903=+005
. kalar Entropy [kl/kgmole-C] -347.4
Ui viankisles Heat Flow [kJ /] 1.986e+008
Motes Lig ol Flow t235td Cond [m3dh) 3047
Fluid Package B aziz-2
o | |

Compozition

Cost Parameters

t'w'urksheet | Attachments J Dyramics J

Drefine fraom Other Stream...

Figura2.17: Representacion de la corriente Destilado con el error de la temperatura.

3.

4.

El programa esta hecho para la industria petroquimica y sus derivados.

Estima las propiedades aunque sean errGneas o sacadas de una fuente de

informacién no confiable o supuesta.
No se ve el algoritmo de calculo en los balances de masa y energia.
Ventajas

Permite entrarle los datos de componentes que aunque no estén en su base de datos
se pueden declarar como hipotéticos, electroliticos u/o Otros y te estima las

propiedades desconocidas.

Te permite corregir errores de datos de entrada en cualquier etapa de la simulacion y

de nuevo te comienza a trabajar.

Presenta la opcién de declararle las reacciones que van a ocurrir.
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4. Tiene la opcion llamada Solver Active representada por un recuadro verde que te

da los errores que el programa considera como errores inconsistentes.

5. Los resultados se pueden mostrar en tablas o en gréaficos y te permite escoger las

variables a plotear.

6. Se pueden escoger los equipos donde van a ocurrir las etapas del proceso.
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2.6 Conclusiones Parciales

1. Este simulador puede trabajar con errores de parametros claves del proceso y

brindar resultados de los célculos.

2. De las dos variantes utilizadas para la etapa de Destilacion, la mas adecuada
fue la primera, es decir utilizar una columna sin rehervidor y sin condensador y
la columna rectificadora con un rehervidor y un condensador, pues esta da un
destilado que contiene 94 % masa de etanol y un residuo que sale un 3%

masa.
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Capitulo #3: Evaluacion Econémica para una planta de obtencidn de etanol a partir de

bagazo de cafia.

3.1 Definicidon sobre los factores que inciden en la evaluacién econémica de los
equipos con incertidumbre.
La suposicion tacita de que para el disefio de un proceso se dispone de toda la informacion
necesaria, no suele ser cierta, y lo que conocemos con certeza es que hay error en
nuestros datos, usualmente errores en los modelos y los flujos, las temperaturas, las
concentraciones cambiaran con el tiempo, por esto, el ingeniero debe moverse en un
ambiente impreciso.
Cuando se desarrollan nuevos procesos industriales, partiendo de procedimientos de
laboratorio, se acrecientan las dudas para el disefio de la instalacion industrial, toda vez que
operaciones de manipulacién de fluidos, calentamiento o separacién por solo citar algunos
se ejecutan en muchas ocasiones en el laboratorio por procedimientos impracticables
industrialmente, por lo que deben proyectarse soluciones de ingenieria en el escalado
industrial de estos procesos tecnoldgicos que necesariamente tendrdn una gran incidencia
en la factibilidad y viabilidad técnica, econémica y comercial del proceso estudiado.
Ademas, muchas veces en el proceso de construccion y montaje de una instalacion
industrial se introducen cambios que modifican el disefio del autor del Proyecto, esto trae
como consecuencia que las condiciones reales a las que se opera el sistema industrial
difiera de las que se consideran en su proyeccion, por lo que en el disefio de una nueva
instalacion de la industria de procesos se requiere considerar la incertidumbre de los
aspectos tanto técnicos como econdémicos.
En la ingenieria de Procesos se ha empleado durante mucho tiempo para resolver los
problemas de incertidumbre la adicion de un factor de sobre disefio, por ejemplo:

1. Consideramos que la eficiencia de los platos de una columna es 20 % mas baja que

el valor nominal;
2. Consideramos que el coeficiente global de transferencia de calor, U es 20 % mas
bajo que el valor nominal;

3. Consideramos que el volumen es 20 % més alto que el valor nominal.
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En la literatura se ofrecen los por cientos de sobre disefio para numerosos tipos de equipos
y rangos de escalado de acuerdo con la experiencia acumulada, sin embargo la utilizacion
de estos métodos a menudo origina excesos en los valores inversionistas que hacen
imposible la viabilidad econémica de una instalacion, por lo que se requiere mayor precision
sobre el comportamiento a nivel industrial de los procesos desarrollados a nivel de
laboratorio.

Un estudio de esas caracteristicas para una instalacion de la industria quimica, fermentativa
o farmacéutica requiere de diversos enfoques y métodos de eliminacion de la incertidumbre
en el disefio de la nueva instalacion, en lo que hay considerar la experiencia acumulada en
el escalado y disefio de nuevos procesos tecnoldgicos mediante plantas o equipos a escala
piloto, asi como el aporte que la aplicacion de los métodos de modelacion matematica ha
hecho en la extrapolacion de los resultados de laboratorio con ayuda del conocimiento
fenomenoldgico de los procesos de la industria quimica, fermentativa y farmacéutica
(Gonzalez, 2005)

En la literatura cientifica al considerar la importancia en el disefio del escalado de procesos
en condiciones de incertidumbre, se ha resaltado entre otros los aspectos siguientes
(Douglas, 1995)

1. Al considerar sobre disefios por causa de la incertidumbre, podemos encontrar que
las diferencias de costos en procesos térmicamente integrados y los no integrados
son practicamente no significativas;

2. La disminucion de la incertidumbre puede generar ahorros considerables, por lo que
altamente estimulante reducir la incertidumbre e incluir sistemas de control.

3. Lo que justifica en muchos casos que antes de disefiar la instalacion para un proceso
industrial se invierta en estudios encaminados a minimizar los puntos neuralgicos en

la incertidumbre de los nuevos procesos industriales.

3.2 Desarrollo de modelos de indicadores econdmicos que caractericen el sistema.
Conociendo el equipamiento a utilizar y el consumo de materiales en cada variante se
procede a realizar un analisis de factibilidad econdmica, determinando el costo total de la

inversion y el costo total de produccién para cada una de las variantes.
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Los costos de inversion y de produccion se determinaron de la forma siguiente:
Costo Total de Inversion.
Costo Total de Inversion (CTI) = Costo Fijo de Inversion (CFl) + Costo del Trabajo (CT)
CFI = Costos Directos (CD) + Costos Indirectos (CI)
CD = Costo de Adquisicion (A) + Costo de Edificacion (B) + + Costo de Servicio y Movimiento
de Terreno (C) + Costo del Terreno (D)
Costo de Adquisicién (A) = Costo de los equipos (Al) + Costo de la Instalacion (A2) + Costo
de Instrumentacion (A3) + Costo de Tuberias y Accesorios (A4) + Costo de Instalaciones
Eléctricas (A5)
Costos Indirectos (Cl) = Ingenieria y Supervision (AA) + Gastos Indirectos de Construccion
(BB) + Impuestos y Contingencia (CC)
Costo Total de Produccion.
Costo Total de Producciéon (CTP) = Costo de Fabricacion (CF) + Gastos Generales (GG)
CF = Costos Directos (CD) + Costos Indirectos (CI) + Cargos Fijos (CFJ)
CD = Costo de Materia Prima (MP) + Costo de Mano de Obra (MO) + Supervision
(SP)+Requerimientos (RQ)+ Mantenimiento y Reparaciéon (MM) + Suministros (SM) +
Gastos de Laboratorio (LB)
Gastos Generales (GG) = Administracion (AD) + Distribucién y Venta (DV) +

Inversion y Desarrollo (ID) + Intereses (IN)
Cargos Fijos (CFJ) = Depreciacion (DP) + Seguros (SG) +Impuestos (IM)
El costo de los equipos se determind segun Peters, 2003.
Para la determinacion del costo actual del equipamiento se tuvieron en cuenta los indices de

costo que aparecen en la revista Chemical Engineering, June, 2007.

En la Tabla 3.1 se ofrecen a manera de ejemplo los estimados de las inversiones para 500
HI / dia.

Costos de Adquisicion
del Equipamiento

EQ(L:J'?\IIDDOS COSTO EQ | Costo actual
Equipos oA CULAD | CALCULAD de
0S Adquisicion

0S
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Pretratamiento 1 21384,80 398022,7 796.045,33
Pretratamiento 2 26898,77 825314,3 1.650.628,55
Hidrolisis Enzimatica 295794,15 1067348.,4 6.404.090,58
Evaporador 1 Efecto 1612 514431,7 514.431,69
Prefermantadores 4228,76 82943,4 165.886,77
Fermentadores de
Glucosa 422817,57 166115,5 1.661.154,78
Fermentadores de
Xilosa 33352,91 144066.4 1.440.664,09
Columna de Destilacion 144000,0 144.000,00
Tornillo Sin fin 2900,0 2.900,00
Condensador Pre 1 200,90 116677,1 116.677,15
Condensador Pre 2 100,96 77212,8 77.212,76
Condensador Evap
Glucosa 379,33 1708478 170.847,82
Condensador Evap
Xilosa 77,62 65943,6 65.943 56
Condensador de la
columna Destil 142,10 94789,6 94.789,63
Manejo de Bagazo 500 235457,7 235.457,71
Total 13.540.730,43

Tabla3.1: Célculo del Costo de equipamiento.

El capital total invertido se calcul6 sobre la base de los métodos de estimacion de costos
propuestos por Peters (Peters, 1991), el cual requiere de los datos de costo de adquisicion
de los equipos. Para el caso en estudio estos valores se muestran en la tabla 3.1. Los
incisos incluidos en los costos directos y costo indirectos se calculan como porcientos del
costo total de adquisicién del equipamiento.

Los porciento aqui reportados coinciden con los propuestos para las plantas que procesan

materiales tanto solido como liquidos.

Costos Total de Inversién % Valor ($)
Adquisicion del Equipamiento 100(13.540.730,43
Instalacion del Equipamiento 39| 5.280.884,87
Instrumentacion y Control 13| 1.760.294,96
Instalacion de Tuberias 31| 4.197.626,43
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Instalaciones Eléctricas 10| 1.354.073,04
Edificaciones 29| 3.926.811,83
Mejoramiento de Patios 10| 1.354.073,04
Facilidad de Servicios 55| 7.447.401,74
Costos Directos Totales 38.861.896,34
Ingenieria y Supervision 32| 4.333.033,74
Gastos de Construccion 34| 4.603.848,35
Costos Indirectos Total 8.936.882,08
Contingencias 36| 4.874.662,96
Honorarios 18| 2.437.331,48
Capital Fijo Invertido 55.110.772,85
Capital de Trabajo 74110.020.140,52
Capital Total Invertido 65.130.913,37

Tabla 3.2 Costos Totales de inversion.

Por otro lado los valores estimados de los costos de produccién para esa variante se reflejan

en la Tabla 3.2 a manera de ejemplo para 300 dias de trabajo anuales. Se consider6 en la

estimacion de los costos de produccion el precio de las enzimas reportado en la literatura
cientifica de 2,236 USD/10° FPU (Wingren, 2003), (Anders Wingren, 2004).

Tabla3.3: Costos de Produccion para 500 Hl/dia.

Costos de Produccion para 500 Hl/dia

dias de trabajo 300 dias/ afo
precio Costo $/ano
$/ Cantidad UM
Costo Total de Produccion unidad

| GASTOS DE FABRICACION
(A+B+C)

A Costos directos

15.123.584,45

91,0%

8.009.990,17

48,2%
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Materia Prima 4.550.250,32 27,4%
Bagazo 0,021 |51.996.000,00| Kg/afio | 1.091.916,00 6,6%

Acido 0,9 536.700,00 | Kg/afio | 483.030,00 2,9%

Etanol 0,3 960.000,00 | Kg/aiio | 288.000,00 1,7%

10°

Enzim cel 2,236 888.033,01 |FPU/afo| 1.985.641,82 11,9%
Sulf Amonio 127,5 15,00 Tn/afo 1.912,50 0,0%

Fosfato Am 290 15,00 Tn/afo 4.350,00 0,0%

NaOH 0,38 | 1.830.000,00 | Kg/afio | 695.400,00 4,2%

Mano de Obra % CTP 10 1.661.932,36 10,0%
Utilidades y servicios 86.790,78 0,5%

Vapor 0,00673(12.876.000,00 | Kg/afo 86.655,48 0,5%

Agua 0,0001 | 1.353.000,00 | Kg/afio 135,30 0,0%

Mantenimiento % del CFlI 2 1.102.215,46 6,6%

Suministros %My R 10 110.221,55 0,7%

Supervisioén Directa % MO 10 166.193,24 1,0%

Patentes % CTP 1 166.193,24 1,0%

Cargos de laboratorio % MO 10 166.193,24 1,0%
B CARGOS FIJOS 6.282.628,11 37,8%
Depreciacion 10% CFI 10 5.511.077,29 33,2%
Tasa Locales 1-4% CFl 1 551.107,73 3,3%
Impuestos  0,4-1% CFI 0,4 220.443,09 1,3%
C. COSTOS INDIRECTOS 5-15%

CTP 5 830.966,18 5,0%
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I GASTOS GENERALES

(D+F+E) 1.495.739,12 9,0%

D. Distribucién y ventas % CTP 2 332.386,47 2,0%

E. Administracion % CTP 2 332.386,47 2,0%

F. Investigacion y Desarrollo %

CTP 5 830.966,18 5,0%

Costo Total de Produccion (I+11) 16.619.323,57 $/AR0
Costo Unitario 1,11 $/Litro
Costo x Peso 1,90

Valor de la Produccion: Ingresos para 500hl/dia

Cantidad Precio Valor
Alcohol 15007770,9 0,5 7.503.885,46
LIGNINA 1484640,00 0,1 148.464,00
SOLIDO
RESIDUAL [10982304,00 0,1 1.098.230,40
Total 8.750.579,86

Costos de produccion de etanol de bagazo de cana de azUcar.

Capacidad de 1000 HL/dia.

dias de trabajo 300

dias/ afo

Costo Total de

precio $

Cantidad

UM

Costo $/ano
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Produccion / unidad
| GASTOS DE
FABRICACION (A+B+C) 27.128.659,20| 91,0%
A Costos directos 16.007.872,54 | 53,7%
Materia Prima 8.494.092,15 | 28,5%
Bagazo 0,021 |104.688.000,00| Kg/afio | 2.198.448,00 | 7,4%
Acido 0,9 1.046.880,00 | Kg/afio | 942.192,00 | 3,2%
Etanol 0,3 19.202,40 Kg/afio 5.760,72 0,0%
10°
Enzim cel 2,236 1.775.557,13 | FPU/afio | 3.970.145,73 | 13,3%
Sulf Amonio 127,5 15,00 Tn/ano 1.912,50 0,0%
Fosfato Am 290 15,00 Tn/afio 4.350,00 0,0%
NaOH 0,38 3.608.640,00 | Kg/afio | 1.371.283,20 | 4,6%
Mano de Obra % CTP 10 2.981.171,34 | 10,0%
Utilidades y servicios 1.779.797,81 | 6,0%
Vapor 0,00673 | 255.540.560,00| Kg/afio | 1.719.787,97 | 5,8%
Agua 0,0001 |600.098.400,00| Kg/afio 60.009,84 | 0,2%
Mantenimiento % del CFlI 2 1.689.508,94 | 5,7%
Suministros %My R 10 168.950,89 | 0,6%
Supervisioén Directa %
MO 10 298.117,13 1,0%
Patentes % CTP 1 298.117,13 | 1,0%
Cargos de laboratorio %
MO 10 298.117,13 | 1,0%
B CARGOS FIJOS 9.630.200,98 | 32,3%
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Depreciacion 10% CFI 10 8.447.544,72 | 28,3%
Tasa Locales 1-4% CFl 1 844.754,47 | 2,8%
Impuestos  0,4-1% CFlI 0,4 337.901,79 | 1,1%
C. COSTOS INDIRECTOS

5-15% CTP 5 1.490.585,67 | 5,0%
Il GASTOS GENERALES

(D+F+E) 2.683.054,21 | 9,0%
D. Distribucion y ventas

% CTP 2 596.234,27 | 2,0%
E. Administracion % CTP 2 596.234,27 | 2,0%

F. Investigacion y
Desarrollo % CTP 5 1.490.585,67 | 5,0%

Costo Total de

Produccion (I+11) 29.811.713,40| $/Ano
Costo Unitario 0,99 $/Litro
Costo x Peso 1,64

Valor de la produccioén. Ingresos para 1000HI/dia.

Cantidad Precio Valor
Alcohol 30006941 4 0,5/15.003.470,70
LIGNINA 5205600,00 0,1 520.560,00
SOLIDO
RESIDUAL 26268768,00 0,1| 2.626.876,80
Total 18.150.907,50
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3.3. Estudio de sensibilidad preliminar.

El andlisis de sensibilidad es el efecto que sufre un indicador de rentabilidad ante la
variacion de los parametros para los cuales esta concebido, asumiendo que una variable
cambia y las demas se mantienen constantes. Es decir que el analisis de sensibilidad nos
indicara cuales son las variables del proyecto que debemos tener cuidado en nuestras

previsiones, sin importarnos mucho cuan previsibles sean.

Es por ello que en este trabajo se realiza un estudio de sensibilidad preliminar para conocer
cuanto se afecta los indicadores de rentabilidad tras la variacion de determinadas variables

desconocidas o con cierto grado de incertidumbre.

Las variables a realizar el estudio de sensibilidad son la densidad de la glucosa y la

temperatura de ebullicion de la xilosa.

Yariacion de la densidad de la Glucosa vs Costo
Unitario Etanol

1,22 x

1.2 ~
1.18 ~
1,16
Hg T~ ——Serief]

1.1 =
1’08 ~

' "‘\..‘
1.04 r T . T

L 500 1000 2000 25000

Figura3.1: Representacion de la Variacion de la densidad de la Glucosa vs Costo
Unitario de Etanol.
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Variacion de la densidad de la glucosa vs Costo
Por Peso
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Figura 3.2: Representacion de la Variacion de la Densidad de la Glucosa vs Costo por

Peso.

El indicador que mas varia al variar la densidad de la Glucosa es el Costo por peso pues

oscila de 1,5 a 3, su variacion se de 1,5, mientras que la variacion del Costo unitario es de

1,06 a 1,14.

Variacién de la Temp de ebullicion de la Xilosa vs
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Figura3.3: Representacion de la Variacion de la temperatura de Ebullicion de la Xilosa

Variacién de |la Temp de ebullicion de la Xilosa vs
Costo unitario
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Figura3.4: Representacion de la variacion de la Temperatura de Ebullicion de la

Xilosa vs Costo por Peso. vs Costo Unitario.
El costo que més varia es el Costo por peso puesvade 1 a 2,7.

En las figuras desde la 3.1 hasta 3.4 se observa la variacion tanto del costo unitario como
del costo por peso frente a la variacion de cada una de las variables en las que se tenia
cierto nivel de incertidumbre, en un rango desde 50% hasta 150% de su valor original. En la
mayoria de estas se puede observar que casi no existe variacion en los indicadores
econdmicos, lo que se pudiera interpretar como que estos son factores poco sensibles a los
mismos. Es por ello que se hizo necesario otro tipo de analisis que pudiera mostrar la

variacion real de cada una de las variables estudiadas.

L, Variacion
.., Variacion
., Variacion Valor
) Variacion Valor .,
Variable . Costo por . Produccion
CU $/litro Produccion
peso Etanol Total Anual,
$/ario.
Densidad 1.06-1.14 1,5-3 1200000 13125869,79
de la
glucosa
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Temp. 1-1.2 1-2.7 3000000 14875985,762
ebullicién

de la xilosa

3.4 Analisis de los resultados.

La variable que tiene mas influencia en los indicadores econémicos es la temperatura de
ebullicion de la xilosa porgque su variacion entre un 50 y 150 % de su valor original puede
traer consigo una variacion del valor de la produccién de etanol de 3000000 $ y una
variacion de 14875985,762 $ en el caso del valor de la produccion total. Siendo en ambos
casos mayor que el andlisis reportado para la densidad de la glucosa.
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3.5 Conclusiones Parciales

1. Segun las condiciones y limitaciones con las que fueron evaluadas el proceso para
las dos capacidades de de produccién analizadas (500HLdia y 1000HLdia) la que
mejor resultado economicos brindo fue la de 1000HLdia, con un costo unitario de
0.99 y un costo por peso de 1.64.

2. La mayor incidencia en los Costos totales de Produccidn lo tiene la Materia Prima
con un valor de 27.4% (para 500HLdia) y un 28.5 %( 1000HLdia).

3. La evaluacion econdmica preliminar demuestra que es de vital importancia la

caracterizacion de los co-productos para mejorar la rentabilidad del proceso.
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Conclusiones Generales

La simulacion con el software HYSYS trae consigo un ahorro de recursos
econdémicos, ya que nos permite probar diferentes configuraciones del proceso
tecnolégico sin tener que recurrir a costosos experimentos tanto a nivel de laboratorio

como a nivel de planta piloto.

Para las condiciones actuales el software HYSYS no es el adecuado para simular el
proceso de obtencion de etanol a partir del bagazo de cafa, pues requiere de
disimiles suposiciones y de datos que actualmente se deben de realizar estudios y

basqueda en fuentes de informacién confiables.

Este tipo de simulador tiene entre sus ventajas que permite la entrada de
componentes no registrados en su base de datos, permite declararle las reacciones a
ocurrir en el proceso, se puede escoger los equipos para cada etapa y entre sus
desventajas tiene que el simulador no da todas las caracteristicas de los equipos y

gue esta hecho para la industria petroquimica y sus derivados.

Los principales parametros operacionales para una tecnologia propia de produccion
de etanol son la temperatura, la presion, el flujo y la composicién de cada corriente

expresada en fraccidbn molar o fraccion masica.

El proceso de obtencién de Etanol a partir de bagazo de cafia no es rentable a
ninguna de las capacidades estudiadas pues el costo por peso da por debajo de la

unidad.

Existe sensibilidad de los indicadores econdmicos del proceso para las propiedades
guimica-fisicas estudiadas siendo la de mayor incidencia la temperatura de ebullicién

de la xilosa de la dos analizadas.
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Recomendaciones

Estudiar a nivel de laboratorio las propiedades fisico-quimicas de las sustancias que

fueron estimadas.

Probar otras variantes tecnoldgicas del proceso de obtencion de etanol a partir del

bagazo de cafia con el software Hysys.
Probar todas las variante en un software mas potente como ese el Aspen Plus.

Evaluar econdmicamente todas las capacidades (500, 1000,2000 y 3500HLdia).
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Anexo#l: Resultados del Balance de Materiales y Energia 500 HL/dia.

Anexos

Mezcla
Vapor Agua sélido Liquido
Name Bagazo | Saturadol Qf1 Mezclal |Alimentacién| H2SO4 | Preratada | filtrado filtrado
Vapour Fraction | 0,00 1,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Temperature(°C) | 25,00 120,66 40,00 25,00 25,00 25,00 47,51 40,00 40,00
Pressure(kPa) 101,32 | 202,65 202,65 101,32 101,32 101,32 202,65 202,65 202,65
Molar Flow
(kgmole/h) 51,09 70,97 0,00 1666,22 1614,39 0,74 1720,64 50,82 1669,82
Mass Flow(kg/h) | 7270,83| 1278,50 0,00 36426,88 29083,33 72,71 37705,38 | 551561 | 32189,77
Std Ideal Lig Vol
Flow (m?/h) 7,70 1,28 0,00 36,88 29,14 0,04 37,43 5,79 31,64
Heat Flow (kJ/h) | 0,00 [16892394,3| 0,00 |460535750,4|459943411,6 |592338,7 | 477387239,1 | 4462998,4 | 474067910,8
Molar Enthalpy - -
(kJkgmole) 0,00 |-238027,52 |278112,2| -276395,50 | -284902,93 |799036,1| -277447,54 | -87828,17 | -283902,83
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Solido vapor Sdlido
Name Etanal NaOH Agua2 Mezcla2 Vapor2 Pretratdo2 | saturado2 | Vapor3 |Pretratado3
Vapour Fraction 1,00 0,00 0,00 0,19 1,00 0,00 1,00 1,00 0,00
Temperature(°C)| 120,00 60,00 25,00 83,03 103,00 102,00 190,00 100,00 100,00
Pressure(kPa) 202,65 101,32 101,32 101,32 202,65 202,65 202,65 202,65 202,65
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Molar Flow
(kgmole/h) 289,52 5,07 703,01 1048,42 1028,72 14,80 27,52 0,00 12,33
Mass Flow(kg/h) | 13337,96 202,83 12664,88 31721,27 29989,40 2227,67 495,79 0,00 1834,04
Std Ideal Lig Vol
Flow ( 16,76 0,11 12,69 35,35 32,37 2,28 0,50 0,00 1,89
Heat Flow (kJ/h) | 66024504,82 | 394060,80 | 200290858,99 | 271172423,51 | 201892285,90 | 4241853,07 | 6477987,82 0,00 -700759,49
Molar Enthalpy -
(kJ/kgmole) -228051,57 | -77705,42 | -284902,93 -258649,54 -196255,89 | 286585,49 | -235384,35 | 258110,34 | -56841,12
Liquido Liquido a Solido \ apor Liquido a vapor
condensado | fermentar enf 1,00 Filt3 Qf3 saturado3 | Fermentar2 2,00 Filt3
Vapour Fraction 0,00 0,00 1,00 0,00 0,00 1,00 0,00 0,00 1,00
Temperature(°C) 81,66 30,00 47,51 120,00 120,00 134,00 30,00 100,00 180,00
Pressure(kPa) 50,66 101,32 202,65 202,65 202,65 303,97 202,65 202,65 202,65
Molar Flow
(kgmole/h) 499,58 1350,61 0,00 10,46 0,00 812,69 0,00 1,87 0,00
Mass Flow(kg/h) 9000,00 26439,04 0,00 1525,32 0,00 14640,71 0,00 308,72 0,00
Std Ideal Lig Vol
Flow (m3/h) 9,02 25,88 0,00 1,59 0,00 14,67 0,00 0,30 0,00
Heat Flow (kJ/h) 0,00 0,00 0,00 0,00
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140183072,41 | 384540163,69 287199,94 193177003,26 413559,55
Molar Enthal py - - - -
(kJkgmole) -280601,35 | -284716,07 |240305,37 | -27459,96 |56841,12| -237700,46 |-319073,56 |221210,69 | 256390,26
Liquido V apor Liquido
Name Filt3 3,00 Fermentadol | fermentado | Liquidofilt | Sdlido filt Qf 4,00 Destilado
Vapour Fraction 0,00 1,00 1,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 1,00
Temperature(°C) | 180,00 134,00 31,29 31,29 120,00 120,00 120,00 60,00 98,96
Pressure(kPa) 202,65 303,97 202,65 202,65 202,65 202,65 202,65 100,82 100,80
Molar Flow
(kgmole/h) 1,87 812,69 0,00 0,00 2,46 12,34 0,00 1357,36 453,03
Mass Flow(kg/h) | 308,72 14640,71 0,00 0,00 393,62 1834,04 0,00 25696,39 8622,62
Std Ideal Lig Val
Flow (m?/h) 0,30 14,67 0,00 0,00 0,39 1,89 0,00 25,87 8,83
Heat Flow (kJ/h) | 348734,98 | 193241827,83 0,00 0,00 430378,02 | 3811475,05| 0,00 |382681681,46|107942147,10
Molar Enthalpy - -
(kJkgmole) 186536,39| -237780,23 | -386055,92 | 309121,05 | 174843,62 | 308875,30 | 286585,49| -281930,67 | -238268,96
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Liquido
Name Residuo filtradol Destlido2 vapor CO2 7,00 Residuo2 Qr1 Qr2
Vapour Fraction 0,00 0,00 0,00 1,00 1,00 0,00 0,00 <empty>| <empty>
Temperature(°C) 99,91 40,02 82,68 99,85 60,00 60,01 98,91 <empty>| <empty>
Pressure(kPa) 100,80 101,32 100,80 100,80 100,82 100,82 100,80 <empty> | <empty>
Molar Flow
(kgmole/h) 1458,72 1669,82 67,62 555,09 0,70 1356,66 385,41 <empty> | <empty>
Mass Flow(kg/h) 27042,86 32189,77 1644,96 10000,00 30,91 25665,48 6977,66 <empty>| <empty>
Std Ideal Lig Vol
Flow (m3/h) 27,02 31,64 1,83 10,02 0,04 25,83 7,01 <empty> | <empty>
Heat Flow (kJ/h) |406891075,66 | 474067910,82 | 18793361,02 | 132427188,23 | 275646,73 | 382406034,73 | 107627977,60| 0,00 | 80000000,00
Molar Enthalpy -
(kJ/kgmole) -278936,69 | -283902,83 | -277936,89 | -238568,91 |392431,22| -281873,46 | -279256,45 |<empty>| <empty>




Anexos

Name Qra Qce Qcl Qr5 Qb Qenf Qenf2 Qc6 |asdasd
Vapour Fraction | <empty>| <empty> <empty> <empty> <empty> <empty> <empty> | <empty> | <empty>
Temperature(°C) | <empty>| <empty> <empty> <empty> <empty> <empty> <empty> | <empty> | <empty>

Pressure(kPa) |<empty>| <empty> <empty> <empty> <empty> <empty> <empty> | <empty> | <empty>
Molar Flow
(kgmole/h) <empty>| <empty> <empty> <empty> <empty> <empty> <empty> | <empty> | <empty>
Mass
Flow(kg/h) <empty>| <empty> <empty> <empty> <empty> <empty> <empty> | <empty> | <empty>
Std Ideal Liq
Vol Flow (m#/h) | <empty>| <empty> <empty> <empty> <empty> <empty> <empty> | <empty> | <empty>
Heat Flow (kJ/h) 0 86112126, |20747325,59|8015614,271 | 44503,36612 | 1143670,096 | 7368965,498 0 64824,5
Molar Enthalpy
(kJkgmole) |<empty>| <empty> <empty> <empty> <empty> <empty> <empty> | <empty> | <empty>
Name we Ql Qccondl
Vapour Fraction <empty> <empty> <empty>
Temperature(°C) <empty> <empty> <empty>
Pressure(kPa) <empty> <empty> <empty>
Molar Flow (kgmole/h) <empty> <empty> <empty>
Mass Flow(kg/h) <empty> <empty> <empty>
Std Ideal Lig Vol Flow
(m¥h) <empty> <empty> <empty>
Heat Flow (kJ/h) 4512234,535 | 3200258,825 | 18478565,91
Molar Enthal py
(kJkgmole) <empty> <empty> <empty>




Anexo#2: Resultados del Balance de Materiales y Energia 1000 HL/Dia.

Anexos

Mezcla _ o
V apor Agua solido liquido
Name Saturadol Qf1 Mezclal |Alimentacion| H2SO4 | Pre-tratada | filtrado filtrado
Vapour Fraction 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0
Temperature(°C)| 25,0 25,0 40,0 25,0 25,0 25,0 25,7 40,0 40,0
Pressure(kPa) 101,3 202,6 202,6 101,3 101,3 101,3 202,6 202,6 202,6
Molar Flow
(kgmole/h) 102,2 141,9 0,0 33315 3227,8 15 3440,3 101,6 3338,7
Mass Flow(kg/h) |14537,5| 2556,3 0,0 72832,9 58150,0 1454 75389,2 11028,1 64361,1
Std Ideal Lig Vol
Flow (m3/h) 154 2,6 0,0 73,7 58,3 0,1 74,8 11,6 63,3
Heat Flow (kJ/h) 0,0 |40426676,7| 0,0 920807583,5 | 919623245,4 | 1184338,1 | 961140010,5 | 8923443,2 | 947864528,9
Molar Enthalpy -
(kJkgmole) 0,0 -284901,2 |278112,2| -276395,5 -284902,9 |-799036,2 | -279377,2 | -87828,2 | -283902,8
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Sdlido vapor Solido
Name Etanol NaOH Agua2 Mezcla2 Vapor2 Pretratdo2 | saturado2 Vapor3 | Pretratado3
Vapour Fraction 1,0 0,0 0,0 0,2 1,0 0,0 1,0 1,0 0,0
Temperature(°C) 120,0 60,0 25,0 83,1 103,9 103,9 190,0 180,0 180,0
Pressure(kPa) 202,6 101,3 101,3 101,3 202,6 202,6 202,6 202,6 202,6
Molar Flow
(kgmole/h) 578,9 12,5 1405,6 2098,6 487,3 1601,6 55,0 1087,7 36,7
Mass Flow(kg/h) 26668,3 501,2 25322,6 63520,0 16138,9 48372,5 991,3 29689,1 4720,8
Std Ideal Lig Vol
Flow (m3/h) 335 0,3 254 70,7 19,2 50,1 1,0 30,8 4,8
Heat Flow (kJ/h) | 132011058,7 | 973657,2 | 400468023,7 | 542376178,1 | 113781947,1 | 441147004,6 | 12952709,1 | 255887636,9 | -4566479,2
Molar Enthal py
(kJkgmole) -228051,6 |-77705,4 | -284902,9 | -258443,5 | -233513,0 | -275445,2 | -235384,4 | -235251,0 | -124420,0
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Etanol V apor Liquido | Mezclapara Liquido a
Name Recuperado | Fermentado | Fermentadol| Destilar Mezclal-1 50 Vapor T | fermentar vaporsat
Vapour Fraction 0,0 1,0 0,0 0,0 0,0 0,0 1,0 0,0 1,0
Temperature(°C) 79,3 30,0 30,0 30,0 25,1 40,0 100,3 100,3 81,7
Pressure(kPa) 101,3 101,3 101,3 101,3 1013,2 202,6 101,3 101,3 50,7
Molar Flow
(kgmole/h) 487,3 34,2 3332,6 3332,6 33315 3440,3 199 3318,8 3934
Mass Flow(kg/h) 16138,9 1468,7 62533,4 62533,4 72832,9 75389,2 359,1 64002,0 7086,5
Std Ideal Lig Val
Flow (m3/h) 19,2 1,8 62,9 62,9 73,7 74,8 04 62,9 7,1
Heat Flow (kJ/h) | 133874628,6 | 13206566,6 | 947610037,7 | 947610037,5 | 920718602,3 | 956787972,1 | 4754988,4 | 926773336,5 | 94042324,7
Molar Enthal py
(kJkgmole) -274748,9 | -386185,1 | -284342,6 | -284342,6 | -276368,8 | -278112,2 |-238554,8 | -279252,8 | -239071,9
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Liquido a
Liquido fermentar Sdlido \ apor Liquido a vapor
Name condensado enf 1,0 Filt3 Qf3 saturado3 | Fermentar2 2,0 Filt3
Vapour Fraction 0,0 0,0 1,0 0,0 0,0 1,0 0,0 0,0 1,0
Temperature(°C) 81,7 30,0 25,7 180,0 180,0 134,0 30,0 180,0 180,0
Pressure(kPa) 50,7 101,3 202,6 202,6 202,6 304,0 202,6 202,6 202,6
Molar Flow
(kgmole/h) 3934 3318,8 0,0 27,9 0,0 1624,9 0,0 8,8 0,0
Mass Flow(kg/h) 7086,5 64002,0 0,0 3648,4 0,0 29273,0 0,0 1072,4 0,0
Std Ideal Lig Vol
Flow (m3/h) 7,1 62,9 0,0 3,8 0,0 29,3 0,0 1,0 0,0
Heat Flow (kJ/h) | 110378528,7 | 944784372,6 0,0 2211023,0 0,0 386242952,7 0,0 2355456,1 0,0
Molar Enthalpy - - -
(kJkgmole) -280601,3 | -284679,8 |241085,2| -79145,9 |124420,0| -237700,5 | -285510,4 |-268701,1 | 235251,0




Anexos

Liquido Vapor Liquido
Name Filt3 3,0 Fermentadol | fermentado | Liquido filt Solido filt Qf 4,0 Destilado
Vapour Fraction 0,0 1,0 1,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 1,0
Temperature(°C) 180,0 134,0 31,3 31,3 103,9 103,9 103,9 60,0 80,32
Pressure(kPa) 202,6 304,0 202,6 202,6 202,6 202,6 202,6 100,8 100,8
Molar Flow
(kgmole/h) 8,8 1624,9 0,0 0,0 476,5 1125,1 0,0 3332,6 906,8
Mass Flow(kg/h) | 1072,4 29273,0 0,0 0,0 13962,5 34409,9 0,0 62533,4 17259,4
Std Ideal Lig Vol
Flow (m3/h) 1,0 29,3 0,0 0,0 14,4 35,6 0,0 62,9 17,7
Heat Flow (kJ/h) | 2355456,1 | 386242952,7 0,0 0,0 132525277,1|308621727,5 0,0 939796963,8 | 216057259,6
Molar Enthalpy -
(kJ/kgmole) -268701,1 | -237700,5 -385939,3 | -283103,2 | -278112,5 -274315,5 |275445,2| -281998,2 -238269,2
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Liquido
Name Residuo filtradol Destlido2 vapor CO2 7 Residuo2 Qr1 Qr2

Vapour Fraction 0 0 3,25E-06 1 1 0 0 <empty> | <empty>
Temperature(°C) | 99,8957549 | 40,02075681 | 78,32735015 | 99,85312805 60 60,00911255 | 98,90817678 | <empty> | <empty>

Pressure(kPa) 100,8 101,3249966 100,8 100,8 100,8249966 | 100,8249966 100,8 <empty> | <empty>

Molar Flow

(kgmole/h) 3580,836209 | 3338,693478 | 44,33967332 | 1156,696296 | 1,717025605 | 3330,917717 | 862,4381313 | <empty> | <empty>
Mass Flow(kg/h) | 66036,36604 | 64361,11269 | 1645,338578 20838 75,56578311 | 62457,80832 | 15614,1037 | <empty> | <empty>
Std Ideal Lig Vol

Flow (m3/h) 66,00604915 | 63,26123602 | 2,002169983 | 20,88005195| 9,16E-02 |62,80601194 | 15,67784475 | <empty> | <empty>
Heat Flow (kJ/h) | -999019272 | 947864528,9 | 12117664,55 | 275951774,8 | 673814,4584 | 939123149,3 | -240841417 0 400000
Molar Enthalpy - - - - - - -

(kJ/kgmole) 278990,4966 | 283902,8306 | 273291,6967 | 238568,9102 | 392431,2231 | 281941,2634 | 279256,4571 | <empty> | <empty>




Anexo #3: Costos de Produccion para 500 HL/dia.

Anexos

dias de trabajo 300 dias/ afio
plz?ﬁ(i;;: ! Cantidad UM Costo $/ano
Costo Total de Produccion
| GASTOS DE FABRICACION

(A+B+C) 27.128.659,20 91,0%
A Costos directos 16.007.872,54 53,7%
Materia Prima 8.494.092,15 28,5%
Bagazo 0,021 104.688.000,00 Kg/afio 2.198.448,00 7,4%

Acido 0,9 1.046.880,00 Kgl/afio 942.192,00 3,2%

Etanol 0,3 19.202,40 Kgl/afio 5.760,72 0,0%
Enzim cel 2,236 1.775.557,13 10° FPU/afio 3.970.145,73 13,3%

Sulf Amonio 127,5 15,00 Tn/afio 1.912,50 0,0%

Fosfato Am 290 15,00 Tn/afio 4.350,00 0,0%

NaOH 0,38 3.608.640,00 Kg/afio 1.371.283,20 4,6%

Mano de Obra % CTP 10 2.981.171,34 10,0%
Utilidades y servicios 1.779.797,81 6,0%
Vapor 0,00673 255.540.560,00 Kg/afio 1.719.787,97 5,8%

Agua 0,0001 600.098.400,00 Kg/afio 60.009,84 0,2%
Mantenimiento % del CFI 2 1.689.508,94 5,7%
Suministros %My R 10 168.950,89 0,6%
Suprvision Directa % MO 10 298.117,13 1,0%
Patentes % CTP 1 298.117,13 1,0%
Cargos de laboratorio % MO 10 298.117,13 1,0%
B CARGOS FIJOS 9.630.200,98 32,3%
Depreciacion 10% CFI 10 8.447.544,72 28,3%
Tasa Locales 1-4% CFlI 1 844.754,47 2,8%
Impuestos  0,4-1% CFI 04 337.901,79 1,1%
C. COSTOS INDIRECTOS 5-15% CTP 5 1.490.585,67 5,0%
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Total

8.750.579,86

Il GASTOS GENERALES (D+F+E) 2.683.054,21 9,0%
D. Distribucion y ventas % CTP 2 596.234,27 2,0%
E. Administracion % CTP 2 596.234,27 2,0%
F. Investigacion y Desarrollo % CTP 5 1.490.585,67 5,0%
Costo Total de Produccion (I+11) 29.811.713,40 $/AR0
Costo Unitario 0,99 $/Litro
Costo x Peso 1,64
Valor de la Produccion: Ingresos
Cantidad Precio
Alcohol 15007770,9 0,5 7.503.885,46
LIGNINA 1484640,00 0,1 148.464,00
SOLIDO RESIDUAL |10982304,00 0,1 1.098.230,40



Anexo#4: Capacidad de 1000 HL/dia.

Anexos

dias de trabajo 300 dias/ afio
plz?ﬁ(i;;: ! Cantidad UM Costo $/ano
Costo Total de Produccion
| GASTOS DE FABRICACION

(A+B+C) 27.128.659,20 91,0%
A Costos directos 16.007.872,54 53,7%
Materia Prima 8.494.092,15 28,5%
Bagazo 0,021 104.688.000,00 Kg/afio 2.198.448,00 7,4%

Acido 0,9 1.046.880,00 Kgl/afio 942.192,00 3,2%

Etanol 0,3 19.202,40 Kgl/afio 5.760,72 0,0%
Enzim cel 2,236 1.775.557,13 10° FPU/afio 3.970.145,73 13,3%

Sulf Amonio 127,5 15,00 Tn/afio 1.912,50 0,0%

Fosfato Am 290 15,00 Tn/afio 4.350,00 0,0%

NaOH 0,38 3.608.640,00 Kg/afio 1.371.283,20 4,6%

Mano de Obra % CTP 10 2.981.171,34 10,0%
Utilidades y servicios 1.779.797,81 6,0%
Vapor 0,00673 255.540.560,00 Kg/afio 1.719.787,97 5,8%

Agua 0,0001 600.098.400,00 Kg/afio 60.009,84 0,2%
Mantenimiento % del CFI 2 1.689.508,94 5,7%
Suministros %My R 10 168.950,89 0,6%
Suprvision Directa % MO 10 298.117,13 1,0%
Patentes % CTP 1 298.117,13 1,0%
Cargos de laboratorio % MO 10 298.117,13 1,0%
B CARGOS FIJOS 9.630.200,98 32,3%
Depreciacion 10% CFI 10 8.447.544,72 28,3%
Tasa Locales 1-4% CFlI 1 844.754,47 2,8%
Impuestos  0,4-1% CFI 04 337.901,79 1,1%
C. COSTOS INDIRECTOS 5-15% CTP 5 1.490.585,67 5,0%




Anexos

Il GASTOS GENERALES (D+F+E) 2.683.054,21 9,0%
D. Distribucion y ventas % CTP 2 596.234,27 2,0%
E. Administracion % CTP 2 596.234,27 2,0%
F. Investigacion y Desarrollo % CTP 5 1.490.585,67 5,0%
Costo Total de Produccion (I1+11) 29.811.713,40 $/AR0
Costo Unitario 0,99 $/Litro

Costo x Peso 1,64

Valor de la produccion. Ingresos

Cantidad Precio
Alcohol 30006941,4 15.003.470,70
LIGNINA 5205600,00 520.560,00
SOLIDO
RESIDUAL 26268768,00 2.626.876,80
Total 18.150.907,50




