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Sintesis

SINTESIS

En el trabajo se elabora un procedimiento, para obtener la sintesis y disefio éptimo de plantas
discontinuas; € cual fue aplicado a la tecnologia de obtencién de etanol empleando
hidrolizado de bagazo. Se determinan los modelos de las expresiones de velocidad de las
etapas de pretratamiento e hidrdlisis enzimatica, teniendo en cuenta resultados obtenidos a
nivel de laboratorio con disefios 2% y 22 variando |as principal es variables involucradas. Parala
determinacion de los model os de las expresiones de velocidad en las etapas de pretratamiento
se aplica e método diferencial de andlisis de datos a través de la técnica de los minimos
cuadrados. En la hidrdlisis enzimética se aplico un disefio de experimento 22 con el fin de
observar el comportamiento de la produccién de ART en € tiempo, con estos resultados y
utilizando un modelo cinético simplificado pseudo-homogéneo de Michaelis — Menten se
determinan los parametros fundamentales de la expresion cinética. A partir del modelo global
propuesto se obtiene la configuracion Optima de las etapas, € niumero de equipos en cada
etapa, & volumen de los equipos y el minimo costo total de produccién. Dicho modelo global
consiste en una formulacion de programacion matematica mixta entera no lineal (MINLP), la
cual es representada y resuelta mediante el Software Profesional, General Algebraic Modeling
System (GAMS) version 23.5 con la aplicaciéon del Solver DICOPT. A través de un andlisis
combinado del modelo matematico con los indicadores dindmicos de rentabilidad se determina
el tiempo Optimo de hidrdlisis enzimética a emplear. Se analizan las posibles variantes a
implementar que son en primer lugar las de acoplar |a produccion de hidrolizado de bagazo a
una destileria vendiendo etanol y en segundo lugar vendiendo furfural s se garantiza un
mercado paraello.
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INTRODUCCION

Las investigaciones en procesos discontinuos, han elevado su interés en las Ultimas décadas a
pesar de que la mayoria de los trabajos publicados en la literatura de Ingenieria Quimica
tienden a enfocar 10s procesos continuos como un estado seguro. Desde finales de |os noventa
los mercados globales se caracterizaron por una estabilidad en la demanda de volumen y
produccion, lo cua favorecia los procesos continuos; sin embargo, este modelo empez6 a
cambiar drésticamente a finales del dltimo siglo, ya que los principales mercados con niveles
altos de volatilidad requerian de procesos flexibles a los cambios repentinos; los procesos
discontinuos son |os ideal es para este tipo de situacion.

Por otro lado, la industria continua genera ademas una cantidad de productos en menor
cantidad, pero que la mayoria de las veces presentan un mayor valor afiadido y estos se
procesan en plantas de funcionamiento discontinuo (Majoz, 2010).

Aspecto de vital importancia a tener en cuenta a la hora de analizar 10s procesos discontinuos
0 con etapas discontinuas, es la organizacion, o planificacion de cada una de las operaciones
de manera tal que se logre obtener el producto en e menor tiempo posible o, si € proceso |0
permite, lograr la continuidad del mismo mediante la combinacion de tareas.

Numerosas han sido las tecnologias estudiadas teniendo en cuenta los aspectos relacionados
con procesos discontinuos en trabagjos precedentes, fundamentalmente en el campo de la
industria quimica en general y la farmacéutica. En las Ultimas décadas una tecnologia que ha
tomado auge en la busgueda de aternativas de combustibles renovables es e desarrollo del
etanol de segunda generacion, o sea a partir de residuos lignocelulésicos como €l bagazo de
cafia de azUcar, o los hidrolizados derivados de ella (Galvez, 2004). Los estudios previos han
demostrado que este proceso presenta etapas continuas y discontinuas; las etapas discontinuas
tales como la hidrdlisis enzimética y la fermentacion se consideran criticas; ya que presentan
la peculiaridad de gue los tiempos de duracion de las mismas son elevados, oscilando sobre las
12 horas la hidrélisis enzimatica y 24 h la fermentacién (Mesa, 2010). Este aspecto es muy
importante en su analisis pues provoca que € proceso presente elevados tiempos de espera en
esas etapas, 1o cual afecta el tiempo total del proceso y provoca que para lograr la continuidad
del mismo se necesite a primera instancia un elevado nimero de equipos, lo cua tiende a
afectar larentabilidad del mismo.
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La industria alcoholera cubana debe buscar nuevas fuentes de materias primas gque se puedan
complementar con la miel en el proceso de obtencion de etanol y que a la vez logre ser
competitiva desde € punto de vistatécnico y econdmico y es unade las formas de cumplir con
los lineamientos econémicos aprobados en e VI Congreso del Partido Comunista de Cuba,
referido a desarrollo industria y la diversificacion azucarera (PCC, 2012). Precisamente
obteniendo etanol empleando hidrolizado de bagazo se esta diversificando la industria
azucarera a tener otro uso € bagazo y se estd logrando un mayor desarrollo industrial al
implementar otra tecnologia que, ademas permite obtener otros coproductos como el furfural y
lalignina que aumentan la rentabilidad del proceso global.

En numerosas investigaciones se ha demostrado que la tecnologia de etanol a partir de bagazo
por s solo aln presenta € inconveniente de que para lograr la rentabilidad se necesita
aprovechar la posibilidad de obtener coproductos que lo garanticen, como el caso del furfural
y lalignina (Mesa, 2010), (Morales et al., 2013), asi como un buen disefio que pueda atenuar
u optimizar los costos teniendo en cuenta la dptima programacion que es esencial en la

determinacién y reduccién del tiempo del proceso.

Teniendo en cuenta estos aspectos se enmarca como Problematica Cientifica de la
investigacion que, no aparece reportado un procedimiento para el disefio Optimo econdémico
de la tecnologia de obtencion de etanol empleando bagazo de cafia de azlcar, que tenga en
cuenta de forma simulténea la modelacion y e disefio de las etapas con la aplicacion de los

conceptos bésicos de disefio de procesos discontinuos.

Por lo que la Hipétesis que da respuesta a dicho problema es que, mediante la aplicacion
combinada de los conceptos bésicos de disefio de procesos discontinuos con la correcta
configuracién de los equipos en planta y la simulacion de los procesos fenomenol dgicos de
cada etapa, es posible la sintesis y disefio 6ptimo econdmico de una planta para la obtencion

de bioetanol empleando bagazo de cafia de azlicar.

Siendo entonces €l Objetivo General delainvestigacion:
Elaborar un procedimiento para la sintesis y disefio Optimo de plantas discontinuas de

obtencion de etanol empleando bagazo de cafia de azlcar, que considere |os aspectos basicos
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de dichos sistemas, combinados con las configuraciones de los equipos y los aspectos

econdmicos.

Los Objetivos Especificos paradar cumplimiento al objetivo general son:

1. Elaborar un procedimiento para e disefio de instalaciones que considere la
optimizacion de lalogistica de | as etapas discontinuas.

2. Establecer los modelos fenomenol 6gicos de las principales etapas de la produccion de
bioetanol empleando hidrolizado de bagazo mezclado con otros sustratos, a partir de
estudios de laboratorio.

3. Determinar la configuracion tecnol6gica y los tiempos de operacion de cada una de las
etapas discontinuas, a partir de la propuesta de variantes, basadas en la aplicacion de
los conceptos basi cos de disefio de sistemas discontinuos y la programacién no lineal .

4. Determinar y optimizar desde el punto de vista econdémico |las condiciones de disefio de

lainstalacién propuesta.

Novedades fundamentales de la investigacion.
e Cientificas

- Un procedimiento para e andisis, sintesis y disefio Optimo de procesos
discontinuos.

- El disefio de una planta para la obtencion de bioetanol empleando hidrolizado de
bagazo mezclado con otros sustratos basado en los conceptos de sintesis y disefio
de procesos discontinuos, combinando los resultados obtenidos a escala de
laboratorio con datos de plantas reales.

- Determinacion del tiempo éptimo de la hidrdlisis enzimética en un proceso
tecnolégico de produccion de bioetanol de bagazo con sacarificacion y
fermentacion separada.

e Aplicacion

- Laplanta propuesta puede anexarse e integrarse a una destileria, en la reconversion

de la industria azucarera para € incremento de la disponibilidad de azlcares

fermentabl es con vistas ala produccién de bioetanol sin o con coproductos.
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Aportesfundamentales dela investigacion.

e Determinaciéon de los modelos de las expresiones de velocidad de los principales
componentes de interés en |os pretratamientos &cido y basico, asi como la obtencion de
los perfiles de conversion - tiempo de los mismos.

e Desarrollo dedd modelo cinético simplificado a partir de un mecanismo pseudo-
homogéneo de Michaelis - Menten para la reaccion de hidrolisis enzimética del
material celulolignitico producto del pretratamiento del bagazo.

e Aplicacion de la combinacion de los conceptos de factor de tamarfio de la etapa con los
modelos fenomenoldgicos que describen las mismas en & modelo globa de
programacion no lineal parael disefio optimo.

e Desarrollo de un modelo matemético que puede ser utilizado como herramienta de
andlisis y toma de decisiones en e disefio éptimo de plantas de bioetanol empleando
como una de las materias, primas bagazo de cafia de azlicar.
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CAPITULO 1. ANALISISDE LA BIBLIOGRAFIA

11. Aspectos generales de la producciéon de bioetanol empleando residuos
lignocelul 6sicos.
La alta dependencia econdmica de los combustibles fosiles y los efectos devastadores sobre el
climay e medio ambiente han hecho que las investigaciones actuales giren hacia la busqueda
de nuevas fuentes de energias limpias y renovables, como los biocombustibles (Morales,
2012). Se entiende por biocombustibles, aguellos que se producen a partir de materias primas
de origen agropecuario, agroindustrial o desechos organicos, como € biodiesel, bioetanol y
biogas.
Segun refieren numerosos autores (Laser et al., 2002); (Pan et al., 2005); (Sanchez y
Cardona, 2005); (Balat et al., 2008); (Cortinez, 2010) un resumen de las principales ventgjas
de la produccién de bioetanol, es que ademés de producirse a partir de fuentes renovables y
por o tanto inagotables, es una fuente mas limpia de combustibles ya que a ser mezclado con
gasolina aumenta el octangje promoviendo una mejor combustion y por lo tanto reduce la
necesidad de incorporar aditivos altamente toxicos como el benceno y las emisiones de CO en
un 25 0 30 por ciento cuando el 10 por ciento es de etanol en la mezcla. El bioetanol se puede
extraer de ceredles (maiz, trigo, avena, cebada), papa, remolacha, cafia de azlicar, biomasa
forestal, residuos pecuarios, residuos de las cosechas y de las agroindustrias (Cervantes,
2010); (Gallardo et al., 2011).
Sin embargo, la utilizacion de azlcares provenientes de material lignocelulésico (biomasa
lignocelulésica), para producir bioetanol es uno de los aspectos mas tratados actualmente
(Acevedo y Sarmiento, 2008); (Noratigah et al., 2013). A pesar de que la biomasa
lignocelul6sica es usada en su mayor porcentgje, esta no es procesadatal y como se encuentra
en la naturaleza para la produccién de biocombustibles, s no que necesita ser transformada
para obtener una mayor produccion (Dominguez et al., 2012), y son la conversién biolégica 'y
guimica de la biomasa los medios para lograr la transformacién. Estos métodos generalmente
involucran diversos pasos secuenciales. pretratamiento, fraccionamiento de lignocelulosas,
hidrélisis de la celulosay fermentacion (Lavarack et al., 2000).
Uno de los conceptos mas empleados actualmente es e de biorrefineria, que permite integrar

el proceso a partir del material natural que se procesa, y donde se obtienen simultdneamente
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varios productos que pueden ser un biocombustible, calor u otros productos de alto valor
agregado (Pan et al., 2005) . El reto tecnol6gico y economico més grande, en € temade las
biorrefinerias de biomasa es disminuir e costo efectivo de azlcares reductores solubles de la
masa lignoceluldsica (Sun y Cheng, 2002); (Percival y Geoffrey, 2008).

De forma general la obtencién de bioetanol a partir de residuos lignocelulésicos, sigue €l
mismo esguema del proceso independientemente del tipo de biomasa, pero la complejidad
estructurad de la biomasa lignocelulésica hace imprescindible una etapa eficaz de
pretratamiento para incrementar el balance de los procesos de conversion posteriores
(Caraballo, 2007); (Cardonay Sanchez, 2007); (Tan et al., 2008).

El propdsito del pretratamiento es disminuir o eliminar las barreras fisicas y quimicas, tales
como la cristalinidad de la celulosa, 10s grupos acetilos de la hemicelulosa y los enlaces entre
la hemicelulosa y la lignina (Pernalete et al., 2008), ademéas de aumentar la porosidad del
material y eliminar o disminuir la presencia de sustancias que interfieran o dificultan la
hidrélisis enzimética. En una materia prima no tratada, las fibras de celulosa, con una ata
cristalinidad, se encuentran dentro de una no muy bien organizada matriz de hemicelulosa y
envueltaen unapared de lignina que le dalarigidez al material lignoceluldsico (Dominguez et
al., 2012).

Se reportan diferentes métodos para hacer la biomasa solida méas accesible a un posterior
tratamiento quimico o bioldgico (Demirbas, 2005), los que se clasifican en cuatro categorias:
fisicos, quimicos, bioldgicosy combinados (Sun y Cheng, 2002) y (Mesa, 2010).

Luego del pretratamiento de la biomasa se lleva a cabo la hidrdlisis enzimética de la celulosa
gue se basa en la capacidad de algunos microorganismos, fundamentalmente hongos y
bacterias, de producir un conjunto de enzimas extracelulares capaces de liberar, a partir de las
cadenas celulsicas, las moléculas de D-glucosa que las constituyen (Mesa, 2010).

La hidrdlisis enzimética de biomasa lignocelul6sica ha recibido especial atencién en la Ultima
década debido a su potencial para convertir la fraccion celulosica de sustratos lignocel ul 6sicos
en azUcares reductores, incluyendo la glucosa, |os cuales son materia prima parala produccién
de bioetanol y otros productos quimicos (Jorgensen et al., 2007). La reaccion se lleva a cabo
segun (Duff y Murray, 1996) bajo condiciones suaves (pH:4.8, T:45-50°C) y es catalizada por
las enzimas celulasas. El modo de accion de las enzimas influencia la tasa de reaccién, tal

como lo afirman (Li et al., 2004). Al contrario de los catalizadores comunes, las enzimas
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presentan una elevada especificidad con respecto a sustrato y su uso reduce la obtencién de
subproductos indeseables en la reaccion (Segel, 1995); (Leelavatcharamas et al., 2013),
disminuyendo asi 10s costos de separacién de los productos y los problemas de tratamiento de
efluente.

Gonzdlez (Gonzalez, 2007) plantea que a pesar de las reservas presentadas por algunos
autores, relacionadas con la especificidad de las diferentes celulasas y su modo de accién, se
reconoce la existencia de tres tipos de celulasas en los sistemas completos: endoglucanasas,
exoglucanasas o celobiohidrolasa y B-glucosidasa o celobiasa (Andric et al., 2010) y (Caspeta
et al., 2014).

1.2. Aspectostecnolégicos dela obtencién de bioetanol a partir de bagazo

Una de los retos que actualmente presenta la tecnologia de bioetanol a partir de materiales
lignocelulésicos 1o constituye sin lugar a dudas € desarrollo de la tecnologia a escala
industrial, debido a la complegjidad de las operaciones, asi como a los grandes volUmenes de
algunos materiales involucrados. Estos aspectos han sido abordados por varios autores, por
ejemplo, (Sammak et al., 2007) presentan un estudio detallado de una planta de 167 m*d de
bioetanol de 99,8 por ciento alcohdlico, a partir del almidon contenido en el trigo, en e cua
se aprecian los elevados volumenes y por ende dimensiones de 10s equipos necesarios para
ello; tal es el caso de la etapa de fermentacion que presenta diez fermentadores operando en
serie con una capacidad de 1048 m* cada uno, con un didmetro de 8,74 my una alturade 17,5
m cada uno. En este caso € tiempo total de fermentacién es de 50 horas.

De forma similar se han realizado andlisis preliminares de la etapa de hidrélisis enzimatica,
debido a los grandes voliumenes de agua que se mangjan en esa etapa, por lo que se hace
necesario establecer un compromiso con la consistencia del material a hidrolizar, o0 mejor
dicho, € por ciento de sdlidos y los voliUmenes a manejar, con 10s respectivos rendimientos a
obtener.

Recientemente (Granado, 2013) reaiz6 un andisis de las etapas de pretratamiento &cido,
basico e hidrélisis enzimética para obtener 500 HL/d de bioetanol, operando en régimen

continuo, obteniendo |os resultados mostrados en latabla 1.1.
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Tabla 1.1. Disefio de equipos en operacion continua (Granado, 2013).

Etapa No. de equipos | Volumen de cada equipo (m°)
Pretratamiento acido 4 48
Pretratamiento bésico 4 48
Hidrdlisis enzimatica 22 246

Todos estos equipos son del tipo flujo en pistén, estdn conectados en paralelo y fueron
disefiados empleando |as expresiones cinéticas de | as reacciones involucradas en cada etapa.

Por otro lado (Cornes, 2013), empleando la cinética de las reacciones fundamentales realizé
los disefios de las mismas etapas operando en régimen discontinuo, obteniendo |os resultados

gue se muestran en latabla 1.2.

Tabla 1.2. Disefio de equipos en operacion discontinua (Cornes, 2013).

No. de Volumen de cada No. lotes
Etapa . . 3 .
equipos equipo (M°) diarios
Pretratamiento acido 4 34 10
Pretratamiento basico 8 33 9
Hidrodlisis enzimética 23 240 -

En e caso de hidrdlisis enzimética no se aprecia el nimero de lotes diarios debido a que €
tiempo total del proceso calculado fue de 40,32 h (Cornes, 2013).

Si se analizan los resultados de diferentes autores, € tema de la economia del proceso se ve
comprometido aln en esta tecnologia, por los volumenes de los equipos y la forma de
operacion, es por ello que es necesario que la misma se integre a concepto de biorrefineria a
fin de obtener y comercializar los coproductos gque se producen en el proceso como via para
lograr la rentabilidad del mismo. Tal es e caso del furfural de la etapa de fraccionamiento
&cido (Lavarack et al., 2000), (Morales et al., 2013) y la lignina del pretratamiento basico
como lo abordan (Gonzalez, 2004), (Pérez, 2013) aspecto que favorece ademas la eficiencia
delahidrdlisis enzimética (Zhao et al., 2008), (Mesa et al., 2011a).

También en busca de la factibilidad se han hecho experimentos de mezclas de hidrolizado de
bagazo y miel del proceso azucarero para ser empleados en lafermentacion acohdlica. De esta
forma se incorpora otra fuente de azlicares y a su vez si se hace una comparacion con el

proceso de fermentacion tradicional, € uso del hidrolizado reduce los consumos de agua
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fresca, ya que con & mismo se puede lograr la dilucion de la miel. Esto fue abordado por
(Morales, 2012).

El proceso de obtencion de etanol empleando hidrolizado de bagazo presenta etapas
discontinuas de muy larga duracion, como es € caso de la hidréliss enzimdtica y la
fermentacion alcohdlica, las cuales pueden presentar tiempos de operacion de 12 'y 24 h e
incluso mayores. Estos elevados tiempos de operacion provocan largos tiempos de residencia
de los materiales en los equipos, provocando ademés una subutilizaci 6n de los equipos previos
a estas etapas, pues se encuentran en espera sin ser utilizados, afectando los costos por este
concepto. Por otra parte, los disefios que se han hecho hasta e momento de estas tecnol ogias
solo han considerado la secuencia de las operaciones operando en serie, o cua también

provoca el evados tiempos de espera de las etapas del proceso.

1.3. Generalidades de los procesos discontinuos.

En laindustria quimica existe un gran niUmero de plantas que se caracterizan por la diversidad
de productos a elaborar y por variaciones estacionales de su demanda; 1o que conlleva a una
discontinuidad en la produccién y a las denominadas plantas de funcionamiento discontinuo
(Corsano, 2005). Los procesos discontinuos, como todos los procesos quimicos involucran
una secuencia de tareas que transforman la materia prima (entrada) en productos (salida). La
produccion discontinua o a batch, como también se denomina, generalmente se lleva a cabo en
equipos estandarizados que pueden ser adaptados facilmente a diferentes condiciones
operativas y si es necesario reconfigurarlos para producir otros productos diferentes. Las
operaciones discontinuas tienen riesgos aislados. si un lote se pierde, la pérdida esta confinada
a solo esaparte del material (Biegler et al., 1997).

L as unidades discontinuas estén caracterizadas por un tiempo de procesamiento y no permiten
la carga y descarga simultanea del material. El gemplo mas sencillo de una unidad
discontinua son los tanques de amacenamiento, donde el material es almacenado por un lapso
de tiempo. Una unidad que opera por lotes puede realizar varias tareas en forma consecutiva,
recibiendo alimentaciones en ciertos tiempos y luego de procesar durante un tiempo, produce

productos finales o intermedios.
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1.3.1. Caracteristicas de plantas con funcionamiento discontinuo.
Generamente, se trata de productos con una estacionalidad en la demanda y cuya sintesis se
puede efectuar a través de diversos equipos. Los procesos quimicos discontinuos estan
relacionados preferentemente, con los sectores de alimentacion y farmacéuticos, entre otros
(Acevedo y Gonzalez, 1999).
Dentro del tipo de plantas que funcionan de forma discontinua existe una gran variedad en su
forma de operacion, utilizacion del equipo disponible y en los factores econdmicos.
Dependiendo de estas caracteristicas, e planteamiento del problema para el disefio 6ptimo y
su resolucion requiere diferentes procedimientos. Segun lo afirman (Espufia, 1994) y
(Acevedo y Gonzalez, 1999) una planta de funcionamiento discontinuo se caracteriza
esencia mente por:
e productos a obtener y su interdependencia
e distribucion de la demanda de los productos
e tipo de funcionamiento del equipo
e asignacién de equipos atareas
e estructurade la produccion
Atendiendo a estas caracteristicas, se observa por tanto, que las componentes bésicas de una
planta de funcionamiento discontinuo quedaran determinadas por:
e sus necesidades de produccién (demandainternay externa),
o lastareasaredizar y e orden en que deben realizarse para obtener un producto a partir
de sus materias primas,
e |osequipos disponibles pararealizar estas taress.
En las plantas reales e grado de complejidad en |a etapa de disefio dependera de la categoria
deseada, complgjidad que crece esenciamente con € grado de flexibilidad exigido. En este
contexto (Biegler et al., 1997) explica gue existen dos problemas bésicos:
e un problema de disefio: que dados los requisitos de produccion, se debe determinar el
dimensionamiento de formatal que los costos de capital sean minimos,
¢ un problema de planificacion de la produccion y secuenciacion de tareas: en que dadas
las especificaciones de la planta y ciertos requisitos de produccion, se debe determinar
cuando y en qué cantidades se deben fabricar los productos (problema de planificacion

de la produccién), y decidir en qué equipos se deben llevar a cabo las diversas tareas
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del proceso de produccion, y en qué momento deben comenzarse y finalizar tales

tareas (problema de asignacion de tareas y secuenciacion de operaciones).

1.4. Conceptos basicos para €l estudio de procesos discontinuos.
De forma general una planta quimica discontinua se puede considerar como un
ensamblamiento de equipos de proceso de varios tipos y tamafnos; capaz de llevar a cabo una
serie de tareas diferentes en modo de operacion discontinuo o semicontinuo. En su trabajo
(Acevedo y Gonzalez, 1999), afirman que un primer aspecto a tener en cuenta a la hora de
analizar cualquier proceso quimico es la aparicion de varias clases de productos, entre los que
Se encuentran:
e los productos finales: productos que se obtienen como resultado final del proceso
productivo,
e |os productos intermedios: se utilizan como material base para la fabricacion de otros
productos dentro de la misma planta,
e |os productos base: pueden utilizarse como materia prima en la misma planta (Biegler
etal., 1997).
Primeramente se debe hacer un andlisis general del proceso, para lo cua se debe tener en
cuenta la topologia del proceso, tal como lo afirma (Yu y Ming, 2009), o sea s sellevaa cabo
en etapas simples o en mlltiples etapas. Por otra parte, |os mecanismos de asignacion de los
equipos alastareas pueden ser:
e Deasignacion fija: Cadatarea se efectia en un equipo especifico.
e Deasignacion flexible: Cada tarea puede efectuarse en uno o varios tipos de equipos,

admitiéndose que varios equipos funcionen en paralelo.

1.4.1. Clasificacién dela planta segun ruta de produccion

Varios autores como (Corsano et al., 2006b) y (Espuiia, 1994) han coincidido en que la planta
de produccion en general puede tener tres tipos de clasificaciones atendiendo a la ruta de
produccion requerida para el producto, ellas son:

e Planta Multiproducto (Flowshop plant): en la cua todos los productos siguen la

misma secuencia a través de todas las etapas de produccion y se obtienen varios
productos similares (Scenna et al., 1999). Esta es la clasificacion fundamental de los

11
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procesos discontinuos considerando la ruta de produccién requerida segun (Voudouris
y Grossmann, 1996), (Biegler et al., 1997).

e Planta Multipropésito (Jobshop plant): en la cua los productos no necesariamente
siguen la misma secuencia o requieren de todas las etapas a través del proceso de
produccion y obtienen productos distintos al mismo tiempo y un mismo producto
puede seguir caminos diferentes através de la planta (Mah, 1990).

e Multiplanta (Multiplant): que son plantas con la estructura de dos o més plantas
multiproducto operando en paralelo (Corsano et al., 2007b)

La planta multipropésito a su vez puede tener dos clasificaciones como explican (Voudourisy
Grossmann, 1996) y (Biegler et al., 1997): multipropdsito secuencia y no secuencia. En la
planta secuencial es posible identificar una direccion especifica en la ruta de la planta que es
seguida por los caminos de produccién de todos los productos; los casos restantes son
multipropdsito no secuencial, como se puede apreciar en lafigura1.1.

a) J

phume :::i:é:: trujldad . [.’niztlad E Unisdad X [.'ni;la[l o
[ a
Insumo para C C
b)
| : :
fusumo para &7 trnildad - [Tniztlad - Uni;lad g L'ui;lad A

e k

Insumo para C
Insumo para B

Figura 1.1. Clasificaciéon de las plantas multipropdsitos atendiendo a la secuencia de las
operaciones; @) Multipropdsito secuencial, b) Multipropésito no secuencial.

Seguin las definiciones antes dadas es factible afirmar que una planta multiproducto es una
planta multipropésito secuencial, pero lo inverso no siempre es cierto. Como la clase de
plantas multiproducto esta contenida en la clase de plantas multiproposito todos los métodos
de disefio propuestos para plantas multipropédsito son aplicables al caso multiproducto.
(Corsano et al., 2006b) y (Corsano, 2005). Por otra parte, (Reklaitis, 1990) corrobora que las

plantas multiproducto son usadas cuando |os productos presentan una similitud quimica entre

12
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ellos, mientras que cuando las similitudes decrecen, |la planta se convierte en multipropésito.
L a secuenciacion de tareas dentro del proceso, queda determinada por la asignacion de tareas a
los equipos.

Tal como lo ha descrito (Smith, 2005) para la representacion del proceso sintetizado, la
representacion gréfica mas empleada es € Diagrama de Gantt, € cual es un tipo de grafico de
barras que ilustra el nivel de utilizacién de las unidades de proceso y almacenamiento por los
diversos productos alo largo del tiempo o sea la organizacién del proyecto, ilustra las fechas
de inicio y terminacion de cada una de las operaciones. A pesar de que el Diagrama de Gantt
es muy util y valioso para pequefios proyectos puede ser un inconveniente para los grandes
proyectos, 0 mejor dicho proyectos con mas de 30 actividades (Biegler et al., 1997).

La produccion de etanol empleando hidrolizado de bagazo no ha sido clasificada atendiendo a
los conceptos bésicos de sistemas discontinuos tratados en €l presente epigrafe. La misma es
una planta de asignacién flexible, que atendiendo a la ruta de produccién cumple con las
caracteristicas de multipropésito secuencial, teniendo en cuenta que ademéas del producto

principal (bioetanol) es posible obtener otros coproductos (furfural y/o lignina).

1.4.2. Tiempos relacionados con procesos discontinuos

A la hora de andlizar procesos discontinuos (Mah, 1990) refiere otros tres conceptos
esenciaes que los caracterizan, estos son:

e Tiempo de espera de etapa: Es € tiempo que se demora una etapa para pasar a la
siguiente.

e Tiempo del ciclo limitante (TC): Es e tiempo comprendido entre fabricaciones de
lotes de un mismo producto (excluyendo |os retrasos derivados a la puesta en marcha o
cambio de producto) (Rippin, 1983), (Corsano et al., 2006c).

e Tiempo total del proceso (TTP): periodo de tiempo entre el comienzo de la accién
inicial y el acabado de la accion final de la misma carga. Ambos conceptos también
fueron abordados por (Sabadi, 2010).

Una de las problematicas mas comunes de los procesos discontinuos en general es la larga
duracion de algunas de las etapas presentes, por |0 que una de las estrategias que se aplican
comunmente para lareduccion del TTP es el solapamiento entre etapas, 10 cual de acuerdo con

lo planteado por (Acevedo y Gonzalez, 1999), cuando € proceso opera sin solapamiento entre
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etapas, € tiempo del ciclo limitante es por definicion igua al tiempo total del proceso;
mientras que el solapamiento permite reducir dicho tiempo, como se puede apreciar en la
figura 1.2 (Knopf et al., 1982).

(a)
LInidad
: :
3 A L
H ¥ .
: —Tiempo del Ciclo—=! Tiermpo
—-E Tiempo total del Procesg ~—
(b}
Unidad |
1
2_
3_
— Tiempo total del Proceso—s=Tiampo del Ciclo= Tiempo

Figura 1.2. Diagrama de Gantt mostrando la utilizacion de las diferentes unidades y el ciclo

limitante; @) en operacidn sin solapamiento; b) en operacion con solapamiento.

En la operacion sin solapamiento el tiempo del ciclo se calcula como:
M

TC=>r, @D
j=1

Y cuando se opera con solapamiento seria:

TC = max {7 | L.2)

i=1,M

Donde 7, esel tiempo de procesamiento en laetapa j, (Biegler et al., 1997).

1.4.3. Factor detamaiio.

Uno de los conceptos basicos en la descripcion de los procesos discontinuos que ha sido y es
ampliamente aplicado en € disefio de los equipos de los mismos es € factor de tamafio (size
factor). Este es un factor de escala (masa o volumen) gue queda determinado por |os balances
de masa de cadatareay las propiedades fisicas y quimicas de |los materiales en cada paso de la

14
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tecnologia o receta, como también se le conoce en los procesos discontinuos, que fijaran las
condiciones de operacion de los equipos, y se define como sigue:

_ Cantidad procesadaenlasubtarea por carga

1.3
Cantidad de producto final por carga ( )

]

El factor de tamafio de latareaj para el producto i, (SFjj) sera el maximo de todos los factores
de las subtareas comprendidas.

Estos factores de escala tal como o han referido clasicos del tema como (Grossmann y
Sargent, 1979a), permiten relacionar las dimensiones del |ote con e tamafio de los equipos,
aspecto que a ser trabgjado dentro de un modelo de optimizacion permite simplificar
notablemente el modelo pues se alcanza una estructura posinomia que asegura la existencia
de un Unico éptimo del problema.

V, >S5 B (1.4)

Donde: V; es el volumen del equipo delaetapaj y Bi es el tamario del lote del producto final i.

Este aspecto ha sido muy utilizado con el transcurso de los afios en trabajos posteriores como
(Galiano y Montagna, 1993); (Knopf et al., 1982); (Modi y Karimi, 1989); (Ravemark,
1995); (Voudourisy Grossmann, 1992) y (Fumero et al., 2012).

15. Caracteristicas Estructurales
El tiempo de ciclo limitante o tiempo del ciclo, de cada producto es e elemento bésico que
controla el proceso de produccion y es € cuello de botella que limita la utilizacion del equipo
en el proceso (Biegler et al., 1997) y (Chirino, 2012). Existen varias estrategias que permiten
reducir dicho tiempo del ciclo, ellas son:

e Ultilizacion de unidades en paralelo,

e combinacion y descomposicion de tareas,

e utilizacion de amacenamiento intermedio,

e reglasdetransferenciaentre tareas.
La utilizacion de unidades en paralelo ademas de reducir el tiempo del ciclo, reduce e tamafio
de otros equipos implicados y permite un andlisis en el costo de los equipos.
La descomposicion de tareas reduce el tamafio de todos |os equipos implicados. Por su parte la
combinacion de tareas y la inclusién de almacenamiento intermedio entre tareas consecutivas

son consideradas |os dos mecanismos para la reduccion de los tiempos muertos o de espera de
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los equipos. La forma méas general en que se presenta la combinacion entre tareas es la
combinacion entre etapas no consecutivas, lo cua es muy favorable pues implica la
reutilizacion de equipos para tareas no consecutivas, favoreciendo los costos de |os equipos y
logra que la suma de tiempos de tareas |levadas a cabo en |os equipos compartidos sea menor

gue el tiempo del ciclo.

1.5.1. Modo de operacion delas unidades en paralelo fuera de fase.

Generalmente los tiempos de procesamiento de las etapas de una planta son distintos y méas
aln si se consideran varios productos. Debido a esta diferencia algunos equipos pueden tener
tiempos ociosos 0 de espera, 1o cua significa un bajo aprovechamiento de la unidad. Para
igualar los tiempos de procesamiento, reducir los tiempos de espera 0ci0sos e incrementar €l
aprovechamiento de |os equipos se pueden agregar unidades en paralelo fuera de fase. Cuando
la duplicacién es fuera de fase, como la palabra lo dice, los equipos estan desfasados en
tiempo de funcionamiento (no arrancan y paran juntos). El lote de material de |a etapa anterior
es alimentado sucesivamente a las diferentes unidades en paralelo (Voudouris y Grossmann,
1996).

Si una etapa es tiempo limitante, e hecho de agregar unidades en paralelo fuera de fase
afectaréa €l tiempo del ciclo limitante y reducira el tamafio de los equipos antes y después de
esta etapa, debido a un mejor aprovechamiento del tiempo.

Las unidades en paralelo pueden operar fuera de fase 0 en fase; cuando opera fuera de fase
generamente el tiempo de procesamiento de las etapas de la planta disminuye. Las unidades
en paraelo fuera de fase reducen a la mitad el tiempo de la etapa, pero la reduccion total del

tiempo limitante dependerd ademas de | as otras etapas (Corsano, 2005).

1.5.2. Modo de operacion de las unidades en paralelo en fase.

Las unidades en paralelo operando en fase son agregadas para eliminar cuellos de botella de
capacidad. El lote previo es dividido y asignado a todas las unidades en paralelo en fase de la
etapa. Cada unidad procesa € material durante un periodo de tiempo igua para todas las
unidades y cuando esto se completa los lotes de las unidades en paralelo se fusionan para ser

transferidas a la etapa siguiente. Esto no afecta el tiempo del ciclo limitante.
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El agregado de la unidad en paralelo en fase solo es ventgjoso si € tamafio de la unidad esta
acotado (Corsano, 2005).

16. Reglasdetransferenciaentretareas

Uno de los pasos mas delicados dentro de un proceso discontinuo se produce en e momento
en que, después de haber finalizado una determinada etapa j, € producto intermedio resultante
debe trasladarse a otro equipo para la realizacion de la etapa j + 1. La estabilidad de dicho
producto intermedio y la disponibilidad de los equipos adecuados en e momento oportuno
imponen una serie de restricciones que se deben cumplir. Segin lo explica (Voudouris y
Grossmann, 1992) estas restricciones quedan generamente enmarcadas dentro de alguna de
las cinco clases de reglas de interés especial que gobiernan latransferencia de los productos de
los equipos en la etapa j alos equipos en la etapa j+1 y una combinacién entre ellas que puede

considerarse como una sexta regla.

1.6.1. Tiempo deEsperaNulo

En la regla de transferencia denominada tiempo de espera nulo, ZW (Zero Wait), segiin
(Biegler et al., 1997) es laregla mas estricta, no es admisible ninguna espera entre el final de
esta etapay € inicio de la siguiente. Esta situacion se suele dar cuando se trata de un producto
inestable (Corsano et al., 2007b); y también es recomendable cuando se trata de procesos que
involucren organismos vivos o0 productos gque tiendan a reaccionar o descomponerse en €l
tiempo, como por gjemplo |os sustratos azucarados, |os productos de laindustria farmacéutica,
etc, como lo abord6é Corsano en (Corsano et al., 2004), (Corsano, 2005), (Corsano €t al.,
2006c¢).

Cuando se opera con unidades en paralelo fuera de fase bgjo esta politica de cero espera, €

tiempo del ciclo tomala siguiente expresion:

TC = max {T%P} (1.5)

Donde 7, es el tiempo de procesamiento del producto i en laetapaj, NP;,j = 1..M etapas, es

el nimero de unidades duplicadas fuera de fase (Biegler et al., 1997).
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1.6.2. TiempodeEsperaLimitado

En lareglatiempo de espera limitado, FW (Finite Wait), como lo indica su nombre, no puede
transcurrir més de un cierto tiempo entre € final de la etapa y € inicio de la siguiente
(Hegyhati et al., 2011).

1.6.3. Sin Almacenamiento I ntermedio

Laregla sin almacenamiento intermedio, NIS (No Intermediate Siorage), consiste en que si €l

siguiente equipo no esta disponible es admisible la espera, pero no existen equipos adecuados
para realizar la operacion, por lo que, en todo caso, se debera utilizar € equipo donde se ha
realizado la operacion, que continuara ocupado mientras no se traslade el material a otro
equipo para la siguiente tarea. La probabilidad de retencion del material en proceso introduce
flexibilidad temporal (Espufia, 1994).

1.6.4. Almacenamiento Intermedio | limitado

En & amacenamiento intermedio ilimitado, UIS (Unlimited Intermediate Sorage), s €

siguiente equipo no esta disponible, es admisible la espera y existe una capacidad de
almacenagje ilimitada, con lo que & equipo que ha realizado la Ultima tarea quedara disponible
inmediatamente después de acabado el proceso, salvo que sea necesaria una limpieza, segun
(Biegler et al., 1997), es & otro extremo a compararlo con cero espera. Cuando se emplea esta

reglae tiempo del ciclo puede ser calculado como:

N
TC = m%{; nz; } 1.6)
Donde z; es el tiempo de procesamiento del producto i paralaetapaj, ni es el nimero de lotes

parael productoi. M y N son el nimero de etapas y productos respectivamente.

1.6.5. Almacenamiento Intermedio Limitado

En e amacenamiento intermedio limitado, FIS (Einite Intermediate Storage), a igua que en

el caso anterior, es admisible la espera, pero la capacidad de almacenge es limitada (en
cantidad o en nimero de productos que se pueden almacenar simultaneamente), por 1o que en
ocasiones, si e siguiente equipo no esta disponible y e sistema de almacenaje estd ocupado,

no sera posible liberar inmediatamente € equipo que acaba de redlizar una tarea (Modi y
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Karimi, 1989). Cuando la cantidad limite de amacenge es suficientemente grande, la
situacion es equivalente alade UIS.

En la préctica, cada etapa de proceso estara sujeta a diferentes reglas de transferencia. En tal
caso, se dice gque la red de proceso opera bajo condiciones de Almacenamiento Intermedio
Mixto (MIS, Mixed Intermediate Storage).

1.7. Lineadeproducciony suselementos. Célculos basicos.

El proceso de produccién para obtener un producto determinado requiere una informacion
precisa que defina la secuencia de tareas que deben ser redizadas, o cual es comunmente
conocido como tecnologia o receta del proceso. Las recetas son la forma de representacion no
grafica mas utilizada para la representacion de procesos discontinuos, de acuerdo con (Seider
et al., 2003) y mas recientemente confirmado por (Sabadi, 2010).

La forma no gréfica tiene la ventgja de que puede describir cada etapa del proceso, a nivel de
tareas y operaciones. En dicha receta pueden ser incluidas todas las caracteristicas asociadas
con los consumos de materiales y energia y otros recursos (equipos, mano de obra, vapor,
electricidad, etc) ademas del tiempo de duracion de cada operacion tal como lo refieren
(Halimy Srinivasan, 2010) y (Majoz, 2010).

A la secuencia de de elementos de equipos ininterrumpida por desacoplamiento de un
almacenamiento intermedio que se le asignara un subconjunto de tareas de la tecnologia para
fabricar cierto producto se le denomina tren. Cualquier subconjunto de equipos discontinuo o
semicontinuo en un tren se le denomina subtren.

El balance de materiales de los trenes desacoplados por e amacenamiento intermedio
requiere la siguiente relacion entre tiempos de ciclo y tamafio de carga de trenes anterior (B,
T1) y posterior (B, T2)

B _B

=—2 1.7
T T, ( )

De esta forma se logra e desacoplamiento de los dos subprocesos ya que no existe ni
acumulacién, ni agotamiento en la unidad de almacenamiento intermedio.
El "tiempo de proceso” (TTP) ta como se abordd previamente, es €l tiempo necesario para

llevar a cabo unatarea. A menudo puede calcularse como la suma de un término constante y
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de otro variable, este Ultimo dependiente de la cantidad de material manipulado (proporcional

al tamafio de carga) y la unidad utilizada.
TTP = Po+C(B)’ (1.8)don
de Po es € término constante, independiente del tamafio de carga B, y d es un exponente

apropiado, dependiente de la unidad de equipo especifica, como reportaron (Acevedo y
Gonzalez, 1999) y que se puede apreciar en laTabla 1.3.

Tabla 1.3. Vaores de la constante exponencia en el calculo del tiempo de proceso.

Equipos Modo de Operacion Exponented
Filtro Discontinuo (*) 2
Secador Discontinuo 1
Caent/enfriador Discontinuo 0,5-0,66
Reactor Discontinuo 1
Filtro Continuo -2
Intercambiador de Calor Continuo -1

(*) Operando a presién constante
Cuando se hallan presentes unidades semicontinuas, €l tiempo de proceso () es linealmente
dependiente del tamafio de carga B.

BD
q= R (1.9)
Donde: D es e factor de utilizacion de la unidad semicontinua, y R es su velocidad de proceso.
El tiempo de proceso puede ser también funcion de variables de estado como la conversion en
caso de reaccion.
Tiempo Proceso = f(conversion) (1.10)
El calculo del tiempo entre cargas sucesivas de un mismo producto (tiempo de ciclo) debe
tener en cuenta el tiempo de proceso (P) parallevar a cabo cadatareay los tiempos de vaciado
y llenado de la unidad asignada, la naturaleza continua o discontinua de dicha unidad,
juntamente con otros factores estructurales antes comentados, como operacion en fase o fuera
de fase de las unidades en paralelo, las combinaciones de tareas no consecutivas, modo de
operacion con solapamiento o sin él.
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Otros aspectos de suma importancia en la linea de produccion son la determinacion del
numero de lotes necesarios para producir un determinado producto, para lo cual (Biegler et

al., 1997) propusieron la siguiente expresion:

> NBTC, <HT (1.11)

Donde HT es el horizonte de tiempo que va aoperar laplantay TC es el tiempo deciclo.
El tamafio del lote (B;) paraé producto i, puede ser calculado como:

B _ Demanda

, G (1.12)

Donde la demanda es la cantidad del producto i que se procesara en €l tiempo que va a operar
laplantay NB es el nimero de |otes.

Para calcular el volumen de los equipos (Vj) en cada etapa, conociendo €l factor de tamafio de
cada una de ellas (SFij) se emplealaecuacion 1.4.

1.8. Generalidadesdelasintesisy dimensionamiento.
El disefio de plantas discontinuas puede considerarse atres niveles:

e Diagrama de Flujo del proceso global: esta sujeto alas especificaciones de las recetas

o0 tecnologias de cada producto y debe contemplar la posibilidad de interaccion entre
diversas lineas de fabricacion, teniendo en cuenta la existencia de equipos en paraelo
en fase o fuera de fase y la presencia de almacenamiento intermedio, de forma que la

optimizacion de todos estos elementos conduzca al mejor disefio final posible.

e Disefio preliminar de los equipos de proceso: esta sujeto a todas las especificaciones
del nivel anterior, y es €l que brinda e disefio final que tendran los equipos antes de
proceder a disefio detallado.

e Disefio mecénico detallado de grupos especificos: debe conducir eventualmente a

equipos estandar, disponibles en e mercado (Acevedo y Gonzalez, 1999).
Se puede resumir de la bibliografia que a la hora de proceder ala sintesis y dimensionamiento
deun proceso, se necesita contar con las siguientes informaciones previas.

1. Unalistade productos, cantidades a producir y el tiempo de fabricacion disponible.
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2. Lastecnologias o recetas individual es para cada producto.
3. El balance de masa para cada tarea del proceso de fabricacion y caracterizacion del
flujo de materiales.
4. El equipo disponible para realizar cada tarea que deberia incluir: la relacion
costo/tamafio y el tiempo de proceso para cada tarea respecto a cada carga.
5. Losfactorestamario para cadatarea.
6. Una funcion apropiada para evauar € rendimiento de la planta en términos de capital
invertido y/o costos de operacion, afin de poder determinar:
a) e ndmero de etapas (equipos) y tareas,
b) e amacenamiento intermedio necesario,
¢) losequiposen paraelo de cadaetapa,
d) lacapacidad de cada equipo.
Por lo antes explicado se puede afirmar que el objetivo del problema de disefio previo es
optimizar e tamafio de las unidades de proceso minimizando una funcién representativa del
rendimiento de la planta bajo condiciones de operacion especificas.
Algunas hipétesis para el disefio preliminar son las planteadas por (Acevedo y Gonzalez, 1999)
gue deben ser modificadas a medida que se obtenga una nueva informacion a partir de los
resultados de la planificacion de la produccion:
1. Solamente es consideran campafias de un solo producto.
2. Cadaequipo es utilizado una solavez por carga.
3. Laasignacion de equipos en paralelo se hace para cada tarea y se permite operacion
fuerade fase.
Solamente se considera el modo de operacién con solapamiento.
Se supone disponible un rango continuo de tamafios de equipos.
Los equipos del mismo tamafio se suponen idénticos.

N o g &

Se asume modo de tiempo de espera nula (ZW).

19. Modelacion matematicay optimizacion de procesos discontinuos

La optimizacién de procesos quimicos en general se ha definido como e proceso de
seleccionar a partir de un conjunto de alternativas posibles, aguella que mejor satisfaga el o los
objetivos propuestos (Scenna et al., 1999), (Mayo, 2005).
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Las dos etapas fundamentales de la optimizacién son la formulacion del modelo y la

resolucion y validacion de dicho modelo. De acuerdo a la forma matematica del problema los

model os matemati cos de optimizacién se pueden clasificar en:

LP (Programacion lineal): Funcion objetivo y restricciones lineales.

NLP (Programacion no lineal): Funcidn objetivo y/o restricciones no lineales.
MILP (Programacion Lineal Entera Mixta)

MINLP (Programacion No Linea Entera Mixta)

Paralaformulacién del modelo se deben seguir de forma general 10s siguientes pasos:

Identificar las variables de decisién: Las variables de decision representan las

alternativas de decision del problema. Pertenecen ala propia naturaleza del problemay
no pueden ser establecidas arbitrariamente.

Identificar y/o fijar las restricciones. Estas definen el conjunto de valores que pueden

tomar las variables de decision y puede haber algunas fijadas arbitrariamente por €l
disefiador.

Definicién de los objetivos. Los objetivos no pertenecen a la naturaleza del problema

sino que son fijados por el disefiador. Puede ser un Gnico o varios objetivos a ser
considerados simultaneamente.

Andlisis de la informacion disponible: La informacion acerca de los parametros del

proceso permitird definir €l criterio de decision a adoptar. Si se conoce con certeza el
valor de los pardmetros, € criterio seleccionado serd € de maximizar o minimizar el
objetivo propuesto. Usualmente en estos casos con algun criterio es posible definir
para cada parametro sujeto a incertidumbre un rango de valores posibles (Smith,
2005).

1.10. Distintos enfoques de problema de sintesis, disefio y operacién de procesos

discontinuos.

Desde principios de la década de los afios 70 varios autores (Grossmann y Sargent, 1979b,

Grossmann y Sargent, 1979a), (Knopf et al., 1982), han trabgjado y aportado nuevos

algoritmos y formulaciones de programacion matematica en diversas direcciones, cada uno

dirigido a distintas posibilidades estructurales de tal manera que casi todas las estructuras

alternativas relevantes a problema de disefio y operacion de procesos discontinuos pueden ser
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consideradas. Sin embargo este progreso se habia presentado en trabajos individuales y no
como reformulaciones completas en el sentido de abarcar todas las posibilidades, es decir, no
se habia reportado un modelo que pudiera automaticamente considerar y seleccionar todas las
posibles estructuras simultdneamente. El primer modelo conocido que simultaneamente
considera y selecciona todas las posibles estructuras es € reportado por (Corsano, 2005), €
cual describe e comportamiento de las etapas mediante una serie de ecuaciones diferenciales y
algebraicas. Este model o incluye ademés restricciones relacionadas con € nimero de equipos
en cada etapa, las cantidades de materiales en las conexiones entre etapas y los costos de
operacion correspondientes a los materiales involucrados. Todo esto le permitid obtener de
forma simultnea € numero Optimo de unidades a emplear, la politica optima de
funcionamiento, asi como &l tamafio de |as unidades mediante la formulacién de una secuencia
de problemas de programacion no lineal (NLP).

Existe una amplia literatura y trabajos previos sobre sintesis y disefio de etapas discontinuas
descrita por factores de tiempo y tamarios fijos: (Knopf et al., 1982), (Yeh y Reklaitis, 1987),
(Ravemark y Rippin, 1998) y (Montagna et al., 2000), entre otros. El primer trabajo aborda el
problema con procedimientos de resolucién agoritmica mientras que los Ultimos usan una
formulacion no lineal mezclada con enteros (MINLP). Este enfoque permite optimizar las
variables de decision de la planta: tamafios de las unidades discontinuas y tiempos de las
unidades semicontinuas tanto como la estructura de la planta, es decir, nUmero de unidades en
paraleloy laprovision de tanques de almacenamiento entre etapas.

Un primer nivel de descripcion de la representacion de las unidades dependientes de estas
variables de proceso consiste en €l uso de modelos agebraicos, o cua fue propuesto en
primer lugar por (Salomone y Iribarren, 1992) y aplicado posteriormente a un problema de
planta discontinua multiproducto en (Pinto et al., 2001). Este enfoque permite optimizar
simultdneamente las variables del proceso y las variables de decision de la planta.

Los model os de representacion del proceso son ecuaciones agebraicas adicionales, las cuales
describen factores de tiempo y tamafio como funcion de las variables de proceso, de forma tal
que laformulacién global del problema sigue siendo un MINLP.

Una descripcion més detallada de la representacion de las etapas discontinuas requiere
modelarlas con ecuaciones diferenciales. (Barrera y Evans, 1989) primero y después

(Salomone et al., 1994) propusieron que esta optimizacion simultanea podia lograrse
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integrando €l modelo de la planta por lotes con médulos de simulaciones dinamicas para las
unidades discontinuas. Este enfoque tiene éxito en el desarrollo de la optimizacion, pero
implica un gran esfuerzo computacional. El problema global tiene bloques de simulacion
dindmica interactuando con él, por lo que requiere procedimientos de soluciones algoritmicas.
Aspecto importante a sefldar es que el enfoque presentado por (Salomone et al., 1994)
propone un agoritmo cuya secuencia de resolucion supera los problemas de no factibilidad
reportados por (Barreray Evans, 1989).

Una forma de incorporar los modelos dindmicos de las unidades sin perder la naturaleza
MINLP del problema global es discretizar las ecuaciones diferenciales para convertirlas en
restricciones algebraicas del programa. Este fue el enfoque empleado por (Bhatia y Biegler,
1996), para gemplos de procesos ssimples y que (Corsano, 2005) emplea en € problema de
sintesis de redes compleas de fermentacién alcohdlica y le permite obtener simultéaneamente
el nimero 6ptimo de equipos, € modo de operacion y los tamafios de los mismos; la misma
autora logra que las variables de disefio de las etapas discontinua como factores de tamaiio,
tiempos de procesamientos y costos operativos, sean calculados como funcién de las variables
de proceso, 1o cua también fue abordado por (Fumero et al., 2012). (Corsano, 2005),
resuelve el problema de sintesis simultaneamente teniendo en cuenta ecuaciones del modelo
de los fermentadores y sus interconexiones como un problema de programacion no lineal
(NLP), aspecto que resulta novedoso en su trabajo ya que se obtiene un disefio 6ptimo basado
en un modelo completo de redes de fermentadores.

En referencia ala modelacion para obtener la sintesis, el disefio y |a operacion éptima de una
planta multiproducto / multipropésito, se puede citar €l trabajo de (Birewar y Grossmann,
1990), en €l cual se plantean formulaciones MINLP con el objetivo de minimizar €l tiempo del
ciclo de una planta discontinua multiproducto considerando politicas de almacenamiento
intermedio ilimitado (UIS) y tiempo de espera nulo (ZW) en campafias mixtas. Estos modelos
suponen que todos los productos siguen la misma ruta de produccion sin saltear equipos e
incorporan restricciones de secuenciamiento de tareas en el modelo global.

En (Corsano et al., 2004) puede apreciarse un modelo que obtiene simultaneamente la
sintesis, disefio y operacion éptima de una planta multipropdsito secuencial con camparias

mixtas, donde las restricciones de secuenciamiento de tareas son tenidas en cuenta en €
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modelo global. Las consideraciones estructurales de la planta como son € nimero de unidades
de una etapa, son resueltas simultaneamente en el model o formulado como un problema NLP.

Si bien es cierto que en estos andlisis € uso de factores de tiempo y tamafio constante requiere
fijar las variables de decision de las unidades de proceso, no se ha reportado un estudio que
combine en e mismo modelo global de optimizacion, € empleo de los factores de tiempo con
los model os fenomenol 6gicos propios de las etapas involucradas para € disefio. Esto requiere
de una serie de pasos organizados que no ha sido reportado visto como un procedimiento a

seguir paraello.

1.10.1. Representacion de las apr oximaciones matematicas (MILPy MINLP).
Para las técnicas de modelacion matematica un punto crucia es la definicion de las variables
binarias que determinan principal mente la eficiencia, €l tamarfio y la aplicabilidad del modelo
propuesto. Existen varias formulaciones que se emplean para el estudio y representacion de los
procesos discontinuos en |as aproximaciones matematicas de MILP y MINLP como lo afirma
(Kopanos y Puigjaner, 2010). Estas representaciones del problema pueden emplear los
conceptos de Red de Estados y Tareas (STN) (Kondili et al., 1993), Red de Recursos 'y Tareas
(RTN) como lo ha referido (Pantelides, 1993) o la Red de Estado Secuencia (SSN)
introducida por (Majoz y Zhu, 2001) y abordada ademas por (Méndez et al., 2006).
El primer modelo basado en STN representa el problema asumiendo que en e procesamiento
de la tarea se producen y se consumen los materiales, a los recursos industriales se les da un
tratamiento especia aparte del equipo.
El STN esun gréfico dirigido que consiste en tres elementos importantes:

¢ nodos estados: representan la alimentacion, productos intermediosy finales,

e nodos de tarea: representan las operaciones del proceso que transforman el material de

uno o més estados de entrada en uno o maés estados de saliday;

e arcos: unen estados y tareas que indican €l flujo de materiaes.
Los nodos de estados estan representados por circulos y las tareas son denotadas por
rectdngulos (Hegyhéti y Friedler, 2010).
En contraste la formulacién RTN emplea un tratamiento y representacion uniforme para todos
los recursos disponibles a través de la idea de que las tareas de procesamiento y

amacenamiento consumen y descargan recursos en los tiempos de inicio y fin
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respectivamente. En este caso particular los circulos no solo representan |os estados, también
otros circulos requeridos en € proceso discontinuo tales como unidades de procesamiento y
amacenamiento. Posteriormente se introdujo la Red de Estado Secuencia (SSN) para los
procesos multipropositos, donde la red es un grafico dirigido, cuyos vértices son los Ilamados
estados efectivos del proceso (Rodriguez et al., 1996), (Méndez et al., 2006). La figura 1.5
muestra el diagramade flujoy STN, RTN, SSN del mismo proceso.

?@

(1)
L‘Ta—@-

Tarea 2 en U2

a) b)
(o) 5
[Ri}—[11 }—[P1]
d) e)

Figura 1.5. Representacion del proceso: a) Diagramade Flujo b) STN ¢) RTN d) gréfico €)
SSN.
La formulacion de red de estado y secuencia (SSN) aplicando MINLP es la forma méas
completa para la representacion del proceso de obtencion de bioetanol empleando hidrolizado
de bagazo, pues permite combinar |os conceptos de factor de tamafio de etapas (enteros) con la

model acion matematica de las mismas y/u otras (NLP).

1.10.2. Algoritmos deresolucion en la sintesisy disefio de procesos discontinuos.
De forma genera 1os métodos més importantes para la solucién de problemas de MINLP son:
e Ramificacion y Acotamiento (Branch and Bound - B&B) (Gupta y Ravindran, 1985) y
(Borchersy Mitchell, 1994).
e Aproximacion Exterior con Relgjacion de Igualdades (Outer Aproximation/Equality
Relaxation — OA/ER) (Duran y Grossmann, 1986); (Viswanathan y Grossmann,
1990).
e Descomposicion Generalizada de Benders (Generalized Benders Decomposition -
GBD) (Benders, 1962), (Geofrion, 1972)
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Los métodos que resuelven modelos MINLP se basan en la resolucion de subproblemas para
obtener cotas del problema original. El método de ramificacion y acotamiento consiste en
resolver una serie de problemas relgjados en las variables binarias de cada nodo de un arbol
gue se genera a realizar €l proceso de ramificacion. Los métodos GBD y OA/ER son métodos
iterativos que resuelven una secuencia de subproblemas de programacién no lineal donde las
variables discretas estén fijas y problemas maestros programacion lineal mezclada con enteros,
que predicen una cota inferior (en caso que el problema sea convexo) y un nuevo valor para
las variables binarias. Estos métodos se diferencian en la definicion del problema maestro
MILP.
OA/ER emplea linealizaciones acumuladas para las funciones mientras que el método GBD
emplea acumulacién de funciones lagrangianas paramétricas en las variables discretas. Todos
estos métodos garantizan optimalidad global solo en caso que |os problemas sean convexos.
Parala solucion de problemas NLP pueden emplearse |os siguientes métodos:

e Gradientereducido

e Algoritmo de aproximacion cuadrética sucesiva
Estos métodos garantizan una solucion éptima global cuando el problema es convexo (funcion
objetivo y restricciones convexas). Cuando e problema NLP es no convexo, la solucion
optima global no se puede garantizar, en cuyo caso se deben emplear algoritmos de
optimizacion global. Por su parte (Floudas, 2000), desarrolla algoritmos para métodos y
aplicaciones de optimizacion y (Grossmann, 1996) para aplicaciones de optimizacion global
en ingenieria quimica
Por su parte Corsano en (Corsano, 2005) y (Corsano et al., 2006a) presentan modelos con no
linealidades y no convexidades fuertes, en el sentido de que ciertas restricciones no pueden ser
linealizadas y/o convexificadas en forma satisfactoria. Los agoritmos disponibles de
optimizacion global no son aplicables a este tipo de model os.
Para evitar las dificultades que surgen a resolver los problemas MINLP, se desarrolla una
metodologia de resolucién que contempla en forma esguemdtica todas las posibles
configuraciones de una planta discontinua en un mismo modelo y detecta a partir de la
resolucién de un problema relgjado o formuladas de acuerdo a conocimiento del disefiador, al
cual se le denomina “superestructura”. Esto le permitié resolver simultaneamente un problema

de sintesis, disefio y operacién éptima mediante un modelo NLP, ain cuando se deben tomar
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decisiones discretas. nimero de equipos a utilizar y modo de operacion (Corsano et al.,
2006c¢).

Como se pudo apreciar alo largo del presente capitulo, para desarrollar un modelo global para
la sintesis y disefio Optimo de procesos discontinuos se deben tener en cuenta varios aspectos
tipicos de este tipo de proceso; partiendo de un andlisis genera del proceso, la determinacion
de los tiempos gue estén presentes en el mismo, el andlisis de la distribucion de las etapas para
reducir los tiempos, asi como la modelacion de las etapas con |as restricciones necesarias para
la solucion del mismo. Algunos autores como (Méndez et al., 2006) han presentado de alguna
manera el ementos que organizan agunos contenidos en general, sobre todo relacionado con la
optimizacion, pero lo presentan como elementos aislados, no combinan todos los aspectos

relacionados con | as particul aridades del proceso con la optimizacion.

1.11. Procedimiento paralasintesisy disefio Optimo de plantas discontinuas.

A partir de los aspectos tratados en € andlisis de la bibliografia se organizaron todos los
elementos elaborando un procedimiento en forma de diagrama heuristico (figura 1.6).
Primeramente se hace un andlisis general del proceso, paralo cua se debe tener en cuenta la
topologia del mismo, o sea s se lleva a cabo en etapas simples 0 en multiples etapas (Yu y
Ming, 2009); (Acevedo y Gonzalez, 1999). Como parte de este andlisis del proceso se deben
establecer |os mecanismos de asignacion de los equipos a las tareas, fijo y flexible que fueron
abordados en €l epigrafe 1.4. En este punto se realiza la descripcién de la tecnologia o receta
del proceso que permite a su vez realizar la €laboracion de los diagramas de bloques y de flujo

del mismo.
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INICIO

A

Analisis General del Proceso
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Determinacion de las formas de
conduccién de las etapas
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Determinacion del tiempo de
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Construccion del Diagrama de Gantt preliminar
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D
¢

Determinar los modelos fenomenoldgicos
y/o estadisticos de las etapas

A 4
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v

Plantear restricciones del modelo

v

Decidir método de Optimizacion
y optimizar el modelo global
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Construir diagrama de Gantt de la
solucidn éptima
v

Determinar tiempos de espera del proceso

v

Analizar resultados

No

Se obtienen los
resultados esperados

Si

Figura 1.6. Procedimiento parael andlisis, sintesisy disefio dptimo de procesos discontinuos.

Estas categorias caracterizan laflexibilidad de la planta desde diferentes puntos de vista y, asu

vez, dan una idea de la complejidad del andlisis necesario para resolver los problemas que
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presenta cada planta concreta (disefio, planificacion, control, etc.), ya que esta complejidad, en
general, crece con € grado de flexibilidad exigido a la planta (Barrer y Rawtani, 2005). Por
giemplo, e grado de desarrollo en las herramientas utilizadas para realizar €l disefio de una
planta futura esta en relacion directa con la flexibilidad obtenida en e disefio final. En muchas
ocasiones e funcionamiento de la planta debe ser descrito a través de situaciones intermedias,
gue permitan contemplar adecuadamente |la complegjidad real del proceso utilizando
herramientas sencillas.

Unavez que se haanalizado e proceso y definido el tipo de planta atendiendo a la estructura
de la produccion (multiproducto o multiproposito) se debe analizar 1a forma en que se conduce
cada una de las etapas, si es de forma continua o discontinua. Analizar €l tiempo que dura
cada etapa para con ello construir €l diagrama de Gantt preliminar (Smith, 2005); a partir del
cual se pueden calcular aspectos fundamental es caracteristicos de procesos discontinuos como
el tiempo total del proceso (TTP), tiempo del ciclo (TC), asi como los tiempos de espera entre
cada etapa.

Posteriormente se analiza Si existe solapamiento entre las etapas del proceso como una de las
estrategias para reducir el TC. La mayor utilizacion de los equipos es uno de los objetivos del
disefio de los procesos discontinuos, esto se puede lograr mediante el solapamiento de los
lotes. Si no existe solapamiento entre etapas se analiza si es posible solaparlas, si es posible se
propone el mismo y luego se aplica la regla de transferencia entre tareas y sl no es posible
solapar se pasa directo alaregla de transferencia entre tareas, lo cual fue tratado en el epigrafe
1.6.

A continuacién se analizan las variables involucradas en cada etapa del proceso y los niveles
de las mismas para luego determinar los modelos fenomenolégicos de las etapas con las
principal es ecuaciones de disefio y también pueden ser estadisticos segin € caso tratado.
Posteriormente se plantea la superestructura abordada en e epigrafe 10.10.2. Después se
definen cudles son las variables que se desean optimizar a través de una funcién objetivo de
minimizacion 0 maximizacion; dicha funcién puede ser relacionada con los costos o
rentabilidad del proceso.

Con todo ello se plantea e modelo global para la sintesisy el disefio optimo, €l cua es e que
le da solucién a la superestructura planteada y se formulan las restricciones del modelo. Para

la solucién del modelo se selecciona e método de optimizacion a emplear de acuerdo a
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epigrafe 1.9 y se optimiza e modelo planteado. A continuacion se construye el diagrama de
Gantt de la solucion optima y se determinan |os tiempos de espera del proceso.

El dltimo paso es el andlisis de los resultados, si se obtienen los resultados esperados se
termina el procedimiento y si no se obtienen |os resultados esperados se debe ir nuevamente al
paso de planteamiento de la superestructura, modificarlay seguir sucesivamente.

Estos parametros deben ser comparados con datos reportados en laliteratura, asi como con los
procesos convencionales, para comprobar si aportan mejoras a proceso 0 no. En e caso que
se aplique a un proceso que sea nuevo, los resultados deben compararse con datos de
laboratorio (para las propiedades fisicas, quimicas, etc), con e disefio preliminar o con
procesos con operaciones similares (para superestructura, configuracion, tamafios de
equipos).

Como resultado de la aplicacién del procedimiento planteado, se obtendr4 de manera
simulténea la sintesis y disefio Optimo de una planta con operaciones discontinuas, al minimo

costo de produccion 0 maxima ganancia.
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1.12. Conclusiones Parciales.

1. Latecnologia de obtencion de bioetanol a partir de residuos lignocelulésicos posee
caracteristicas tales como los volimenes de los equipos, la duracion de las etapas, asi
como la espera en los tiempos de operacion que comprometen la economia y la
organizacion del proceso.

2. Los dos aspectos bésicos en €l tratamiento de sistemas discontinuos son: el problema
de disefio para garantizar los requisitos necesarios en el proceso y € de la planificacion
y secuenciacion de tareas que garantiza la organizacién del proceso con la mejor
estructura posible.

3. Los cuatro aspectos fundamentales para obtener los modelos de optimizacion en
plantas discontinuas son: la representacion del tiempo, los balances de materiaes, la
representacion de los eventos y lafuncion objetivo a obtener.

4. Con € procedimiento propuesto se obtendra de manera simultanea la sintesis y disefio

Optimo de una planta con operaciones discontinuas, al minimo costo de produccion.
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CAPITULO 2. APLICACION DEL PROCEDIMIENTO A LA TECNOLOGIA DE
BIOETANOL EMPLEANDO HIDROLIZADO DE BAGAZO.

2.1. Aplicacion del procedimiento al proceso de obtencion de etanol empleando
hidrolizado de bagazo.

En e presente capitulo se aplicard el procedimiento propuesto a la tecnologia de obtencion de
etanol empleando hidrolizado de bagazo, haciendo hincapié en los factores fundamentales de
dicha tecnologia. Este procedimiento inicialmente fue reportado por la autora en (Albernas et
al., 2011b), perfeccionado en (Albernas et al., 2012€) y empleado por (Chirino, 2012).

2.1.1 Descripcion de la tecnologia del proceso de obtencién de etanol empleando
hidrolizado de bagazo.

El proceso consiste en cuatro etapas fundamentales como |lo abordan (Albernas et al., 2011b,
Albernas et al., 2011d): pretratamiento, hidrdlisis enzimética, fermentacion y destilacion. La
materia prima empleada es €l bagazo obtenido de una fébrica de azlcar, del cua una parte
considerable es utilizada como combustible en la caldera y |a sobrante puede tener varios usos
entre los que se encuentra la produccion de bioetanol. Este bagazo se amacena con
aproximadamente 60 % de humedad.

El proceso consta de dos etapas de hidrélisis o pretratamiento del bagazo para lograr
incrementar el balance global de los procesos de conversion posteriores. El objetivo del
pretratamiento es romper la estructura de la fibra de lignocelulosa para facilitar € atague
enzimético. Durante el pretratamiento se produce: € fraccionamiento de la biomasa en sus
componentes principales (celulosa, hemicelulosay lignina), la reduccion de la cristalinidad de
lacelulosay € aumento del &rea superficia accesible (Mesa, 2010, Morales, 2012).

En € pretratamiento acido se obtiene un liguido rico en xilosa, lo cua reporta dos ventagjas
fundamentales, la eliminacion de un residual y la produccién de un producto con un valor
agregado que mejora la economia del proceso (Aguilar et al., 2002, Albernas et al., 2009,
Albernas et al., 2012a). Para ello la biomasa se somete a la accién de una solucién de &cido
sulfarico a 1,25% en base a la fibra seca, en presencia de vapor a 175 °C y 9 atm con una
relacion solido liquido de 1:4 Kg/L, e tiempo de residencia de esta etapa es de 40 minutos,

segun (Mesa, 2010). En esta etapa, se requieren altas temperaturas para lograr rendimientos
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aceptables en glucosa, 10 que provoca a su vez una mayor descomposicion de los azlcares
procedentes de la hemicelulosa, generando compuestos como el furfural, aspecto que fue
ampliamente abordado por (Lenihan et al., 2010, Morales, 2012).

Posterior a la etapa de lavado, se obtiene ademas, una corriente solida con gran contenido en
glucosa en forma de celulosa y lista para pasar a la segunda etapa de pretratamiento que
también cuenta con la accién del vapor, en la que € solido se trata con una solucion de
hidroxido de sodio a 3% en base a fibra seca y etanol a 30 % v/v, en esta etapa se trabgja a
una temperatura de 185°C, la relacion solido- liquido es de 1:7 Kg/L, € tiempo de residencia
es de 60 minutos y solo se pierde un 1% del etanol respecto a fibra seca pues se incluye un
sistema de recuperacion del mismo por condensacion (Albernas et al., 2012a).

Posteriormente se realiza una filtracion, en la que se obtiene una segunda masa solida con una
cantidad peguefia de lignina y una corriente liquida con un gran contenido de ésta. El objetivo
del pretratamiento es hacer al material lignocel ul 6sico mas susceptible parala posterior etapa.
Seguidamente se somete esta biomasa a la etapa de hidrdlisis enzimética, mediante la accion
de las enzimas celulasas por un término de 24-48 h. Esta fase se lleva a cabo a 45 °C,
empleando 30 FPU/g de enzimas celuloliticas, (Mesa, 2010) y la xilanasa empleada es 10
FPU/g de celulasas, se trabajaa un pH de 4,8 y unavelocidad de agitacion de 150 rpm.

La solucion de glucosa obtenida experimentalmente por (Mesa, 2010) en esta etapa es de
72,33 g/L. Luego se filtra para emplear este liquido rico en glucosa como agente disolutor de
la miel final que se obtiene como coproducto en la produccion de azlcar de cafia; esta miel
contiene un contenido de azUcares fermentables de 520 g/L, de esta forma se incorpora €
hidrolizado de bagazo a proceso tradicional de obtencién de etanol como otra corriente
azucarada, lo cual reduce el consumo de agua fresca del proceso.

Seguidamente se pasa a la etapa de prefermentacion, que tiene como objetivo fundamental €l
crecimiento de la levadura que posteriormente se empleara en la fermentacion acohdlica, 1o
cual se hace en presencia de nutrientes y aire que faciliten € crecimiento (Albernas et al.,
2010a).

Seguidamente se pasa a la etapa de fermentacion, en la misma la concentracion de azlcares
optima es de 120 g/L. En esta etapa se ahaden la levadura (Saccharomyces Cerevisiae),

nutrientes (urea y fosfatos) (Albernas et al., 2010b) y se obtiene etanol con una concentracién
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de 31,8 g/L, segun lo reportado por (Mesa, 2010) y tiene un tiempo de duracion de 12 horas e
incluye 2 h paralalimpiezay desinfeccion (Albernas et al., 2010a).

Como se puede apreciar estas dos etapas de hidrélisis enzimética y fermentacion presentan
grandes inconvenientes dados sus largos tiempos de duracion, esto provoca que el proceso
tenga largos tiempos de espera y un mayor tiempo total del proceso si se compara con €
proceso tradicional a partir de miel final con laadicion o no de jugo de los filtros (Albernas et
al., 2010c).

Hasta el momento se ha explicado la variante de hidrdlisis y fermentacién separadas (HFS) de
acuerdo a los resultados obtenidos por (Mesa, 2010), pero es vaido resaltar debido a la gran
ventaja que reporta desde el punto de reduccion de tiempos de operacion, asi como del nimero
de equipos € hecho de que también se puede considerar la variante de la Sacarificacion y
Fermentacion Simultanea (SFS) también abordada por (Pefiuela et al., 2007) y desarrollada a
nivel experimental por (Mesa, 2010), esta variante no sera abordada en este trabajo dado que
Nno se encuentra entre |os objetivos del mismo.

La baticion fermentada por una u otra variante, pasa por cinco columnas de destilacion afin de
obtener acohol extrafino con una calidad de 96,3 °GL. Esta etapa de destilacion no es objeto
de estudio en este trabajo debido a que la misma en nuestro pais se desarrolla de forma

continua

2.1.2. Diagrama de bloques del proceso.

Basados en la tecnologia descrita anteriormente se construye € diagrama de bloques del
proceso en funcién de la variante empleada, donde se aprecian las principales etapas del
mismo, el cual fue reportado por la autora en (Albernas et al., 2012b). También se presenta un
diagramade flujo en el anexo 1, elaborado con la ayuda del software Aspen Plus 11.1.
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Figura 2.1. Diagrama de bloques del proceso.

2.1.3. Determinacion de las formas de conduccién de las etapas.

Basados en la tecnologia para este proceso queda establecida la forma de conduccion de las
etapas y la duracion de las mismas como se puede apreciar en el anexo 2. Se debe hacer notar
gue este andlisis se hace para €l caso de hidrdlisis y fermentacion separada, |o cua permite
ademés la determinacién del tiempo total del proceso.

Tanto la condensacién de furfural como la recuperacion de etanol, aunque se ha considerado
en e compendio de actividades relacionadas en dicho anexo, no afectan e tiempo total del
proceso ya que las mismas son condensadores que estan acoplados a estos sistemas, pero
ocurren de unaformaindependiente.

Es importante sefidlar que en la etapa de fermentacion a pesar de que su duracién en los
procesos alcohdlicos oscila en més de 20 horas, (Mesa, 2010) demostré experimentalmente
para €l caso del bagazo que en las primeras 12 horas primeras de fermentacion la levadura S.
Cerevisiae consume toda la glucosa, por lo que los niveles de etanol formados después de ese
tiempo no son apreciables, y ese es el tiempo que setoma para el estudio de la etapa.

Debido a que la etapa de destilacion es similar a la de los procesos convencionales de

obtencion de etanol, € tiempo de duracién de esta etapa se tomoé a partir de resultados
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experimentales realizados por la autora en la destileria de alcohol extrafino ALFICSA S.A, lo
gue se pueden apreciar detalladamente en (Albernas et al., 2010b) y (Albernas et al., 2012d).
Como puede observarse en € anexo 2, €l tiempo total del proceso es de 64 h, el cua es muy
elevado en comparacion con el proceso de obtencion de etanol por la via convencional a partir
de mid final, que de acuerdo con lo planteado por (Cervantes, 2010) y (Albernas et al.,
2010b) oscila alrededor delas 31 h.

Es védlido aclarar que este epigrafe no tiene en cuenta aspectos relacionados con la
optimizacion del proceso, sino que la forma de conduccién de las etapas y la duracién de las
mismas han sido vistas como punto de partida para epigrafes posteriores a partir de los andlisis
de trabajos previos de la autora y otros, analizando datos reportados en estudios anteriores 'y el

proceso tradicional a partir de miel. Con ello se demuestralalarga duracién de |os procesos.

2.1.4. Construccion del Diagrama de Gantt preliminar del proceso.

Como se explico previamente € diagrama de Gantt del proceso se construye también a partir
de la tecnologia o receta del mismo. Para este proceso en particular, ha sido construido sin
tener en cuenta solapamiento entre ninguna de las etapas, sino en la forma de etapas en serie,
donde el comienzo de la etapa siguiente (j+1) esta determinada por €l fin de la etapa anterior
(). Para ello se empled & Software Profesional Microsoft Project y los mismos se pueden
apreciar en el anexo 3 (Albernas et al., 2011c, Albernas et al., 2011d). En € se visuaiza de

unamejor forma el tiempo total del proceso, TTP, de 2,6 dias.

2.1.5. Determinacién del tiempo deciclo Limitante (TC).

Cuando el proceso opera sin solapamiento entre etapas, € tiempo del ciclo limitante es por
definicién igual al tiempo total del proceso; o cual para el proceso en cuestion implica que e
TC es 2,6 dias de operacion.

Este tiempo de ciclo es muy elevado, trayendo como consecuencia una pobre reutilizacion del
equipamiento, ademés de que el proceso se comporte totalmente como discontinuo, debido a
la presencia de etapas que por su duracion son criticas, como son la hidrdlisis enzimaticay la

fermentacion alcohdlica
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2.1.6. Determinacion del tipo de planta atendiendo a la estructura de la produccién.

Segun las clasificaciones abordadas y |a tecnologia del proceso descrita, esta planta obtendra
como producto principal € bioetanol, pero ademés permite obtener otros coproductos de ato
valor agregado como € furfural y/o la lignina lo que permiten afirmar que € proceso en

cuestion se comporta como una planta multipropésito secuencial.

2.2. Definicién delasreglas detransferencia a emplear

Cuando se trata del dimensionamiento de una planta discontinua, entre las hipétesis que se
asumen como punto de partida esta la de tomar como modo de transferencia el nulo (ZW), lo
cual estd en concordancia con lo planteado por varios autores como (Acevedo y Gonzalez,
1999) y (Corsano, 2005). Esta regla es asignada para comenzar, pero en € transcurso de la
investigacion puede ser sustituida o complementada por cualquiera de las otras reglas
abordadas en el epigrafe 1.6 del Capitulo precedente.

Otro aspecto de vital importancia que lleva a optar por ZW como regla de transferencia a
emplear, es e proceso en cuestion, o sea e de obtencion de etanol a partir del hidrolizado de
bagazo y/o mezclado con otros sustratos como la miel final. Este proceso cuenta con dos
etapas que presentan elementos vivos, 0 sea dos etapas microbiolOgicas, que son la
prefermentacion y la fermentacion alcohdlica, para las cuales se debe garantizar la calidad de
los materiales involucrados, que por ser de caracteristicas azucaradas tienden a deteriorarse
con e tiempo. También los componentes involucrados en la hidrdlisis enzimética pueden
descomponerse en el tiempo. Todo ello implica que no debe haber espera en esas etapas por
encima del tiempo establecido, pues esto pudiera atentar contra la calidad de estas corrientes y
afectar el proceso global.

Otraregla que se emplea en estos casos para lograr reduccién de los volimenes de |os equipos
es la de almacenamiento intermedio limitado o finito (F1S), esta regla aimacena una cantidad
limitada de lotes que se establece por el disefiador, de acuerdo ala espera que puedan soportar
los materiales involucrados, para este caso es factible emplear este almacenamiento intermedio

al concluir lahidrdlisis enzimética, antes de pasar alafermentacion.

2.3. Desarrollo de los balances de masa y energia

Teniendo en cuenta todo lo abordado referente a la tecnologia de obtencion de etanol
empleando hidrolizado de bagazo asi como |os resultados obtenidos a escala de laboratorio, se
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plantean los balances de masa y energia para las tres etapas fundamentales, los cuales se

pueden apreciar de manera detallada en los anexos 4.1 - 4.3.

2.4. Deter minacién de los model os fenomenol 6gicos
A continuacion, siguiendo la secuencia del procedimiento propuesto, se determinan los
model os fenomenol 6gicos necesarios para € disefio de las etapas del proceso, paralo cua se

realizaron una serie de estudios a escala de |aboratorio.

2.4.1. Desarrollo experimental dela hidrdlisis acida

El mecanismo de reaccion de la hidrdlisis acida del bagazo es muy complicado, aspecto
abordado por (Ramirez y Fraga, 2010), por lo que se presenta e desarrollo de modelos
empiricos mas sencillos a partir de datos experimental es, que permitan obtener los parametros
fundamentales para e disefio de esta etapa. Como ya ha sido abordado € pretratamiento con
H,SO, diluido tiene como objetivo solubilizar la fraccion de hemicelulosa, ya que se ha
reportado que mejora la eficacia del proceso organosolv en la etapa siguiente por la
eliminacion de esa fraccion de la estructura lignocelul6sica (Mesa et al., 2011a). Este método
es eficiente en la solubilizacion de los azicares de hemicelulosas, promoviendo peguefias
descomposiciones de los azlcares. Mas del 50 % de este azlcar hemicelulosa es removida de
la estructura del bagazo luego del pretratamiento &cido. A continuacion se presentalatabla 2.1

con lacomposicion del bagazo empleado en € estudio.

Tabla 2.1. Principales componentes del bagazo de cafia de azGcar empleado en € estudio.

Componente %
Glucosa 44,94 + 0,23
Xilosa 28,24 +0,6
Lignina 18,93+ 0,19
Extractivos 56+0,12
Cenizas 2,29 + 0,09

El experimento se realiza en un reactor marca BERGHORF de 1,2 L de capacidad, partiendo
de una temperatura inicial 27 °C y midiendo la misma a intervalos de 5 min hasta alcanzar la
temperatura de trabajo de 175°C o 185°C, durante un tiempo total de trabajo en e reactor de
40 min a la presion de 9 bar. Este tiempo de trabajo del reactor incluye tanto la reaccion

quimica como el tiempo de otros fendmenos que ocurren como por gjemplo los difusionales
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gue ocurren. Transcurrido el tiempo se toman aintervalos de 5 min el tiempo de enfriamiento

del reactor, hasta alcanzar una temperatura de 30°C que permitala descarga del mismo.

2.4.2. Estudio cinético del pretratamiento del bagazo con H,SO,.

En este proceso, € sistema reactante es un sistema de dos fases solido-liquido en el que las
reacciones se llevan a cabo en lafase solida que se explica por los clasicos (Levenspiel, 1987).
El primer modelo satisfactorio empleado para describir la reaccion de hidrdlisis fue propuesto
por (Saeman, 1945), que se resume en:

Celulosa (C) — Glucosa (G) — Productos de descomposicion (PD)
C6H1005 C6H1206

El cual, ha sido explicado y aplicado por diversos autores como (Aguilar et al., 2002); (Téllez-
Luis et al., 2002); (Rodriguez-Chong et al., 2004); (Gamez et al., 2006) también puede ser
empleado alahidrdlisis de la fraccion hemicelulosa como sigue:

Polimero (P)— Monémero (M) — Productos de descomposicién (PD)

Donde € polimero (P) es la fraccién que puede ser (glucano, xylano, arabinosa o galactosa)
contenida en la materia prima, en este caso, € bagazo, que es convertido en los monémeros
(M) como (glucosa, xilosa, arabinosa o0 galactosa), para su posterior conversion en productos
de degradacion (PD) como (hidroximetilfurfural de la glucosa o galactosa y furfural de la
xilosa o0 arabinosa).

Teniendo en cuenta que el objetivo de esta etapa es la formacion de la xilosa, e modelo
cinético que se estudia en € presente trabao se enmarca en la primera reaccion de
descomposicion del polimero en mondémero en presencia de H,SO,4 y vapor por 1o que €

mecanismo descrito se puede reescribir como:

Furfural (CgH 40,)
k, H,S0,, Vapor —_—

Bagazo - Glu cosa + Lignina +  Xilosa
Glucano , Xilano , Lignina CeH1206 CoH 10, CsHg0,
El estudio cinético de lareaccion de formacion de furfural no es objeto de estudio del presente
trabajo.
Debido ala gran dificultad parala modelacion de estos procesos se trabaja en € desarrollo de
modelos empiricos méas sencillos; por lo que para obtener e modelo de las expresiones de
velocidad del pretratamiento &cido con H,SO, se propone una reaccion cuya expresion de la

velocidad de reaccién es de la siguiente forma:
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dc,
dt

Donde a y b son los érdenes de la reaccién con respecto alos reactantes A y B respectivamente
(Smith, 1991).

Para determinar K, a, y b, se aplica In a la expresion genera de velocidad, de modo que se

=K-Ca®-Cb° (2.0

0 y:a0+a1-X1+a2-X2, para obtener los coeficientes, la

obtiene una ecuacion del tip
ecuacion se resuelve por el método diferencial de andlisis de datos a través de la técnica de los
minimos cuadrados explicado por (Levenspiel, 1987). Para tener en cuenta e efecto de la
temperatura se incluye la ecuacion de Arrhenius como lo explican los clasicos (Levenspiel,

1987) y (Smith, 1991).
K=K e & 2.2)
Se propone la siguiente ecuacién también empleada por (Ramirezy Fraga, 2010):

VK. e 'R .C A (2.3)

Kg 1-n

Kg Ko: Constante cinética ~ min™, Ea: Energia

Donde, v: velocidad de reaccion L min’

ivacion KJ : - 102 KJ :
de activacion /mol’ R: Constante universal de los gases 8,3143:10 /moIOK’ T:

Temperatura (°K), Cac: concentracion de H,SO4 K% .

Al aplicar logaritmo neperiano ala ecuacion 2.3 se obtuvo:

E, 1
Inv=InK, ——2=+ A-In(C 24
om 7 T AINC) (24)

gue esdelaformalineal:

y=a,+a X, +a, X, (2.5
Teniendo en cuenta que *“y” es la velocidad de liberacion de glucosa, de liberacion de la xilosa
0 de desprendimiento de lignina, se obtienen los modelosy |os coeficientes de cada reaccion.
En e desarrollo de la hidrdlisis acida las variables independientes estudiadas fueron la
temperaturay el por ciento de &cido, segun los mejores resultados obtenidos por (Mesa, 2010),
como sigue:

X1: Temperatura: 185 - 175°C

X2: % (v/v) de H,SO4: 1,25 % - 0 %

43



Capitulo 2: Aplicacién del procedimiento a la tecnologia de Bioetanol empleando hidrolizado de bagazo

L as variables dependientes fueron: Glucosay xilosa liberada.
A continuacion se muestra la matriz experimental planteada y las velocidades experimentales

obtenidas de laliberacion de glucosay xilosa.

Tabla 2.2. Matriz experimental y velocidades obtenidas de laliberacidn de glucosay xilosaen

el pretratamiento &cido.

VG ex| VX ex

Nro | X1 | X2 | (ool min) | (Kg/Lmin)

1 ., 0,0032 0,259
la 0,0088 0,254

2 0,0018 0,192
2a | | 0,0032 0,189

3 . 0,0513 0,443
3a 0,0355 0,471

4 [, 0,0158 0,347
4a 0,0095 0,356

a-réplica

El contenido de humedad presente en el bagazo después de la primera etapa de pretratamiento
fue 3,44 % obteniendo un rendimiento promedio de la etapa de 56,17 %.

2.4.3. Deter minacion de los modelos de expresiones de velocidad de la hidrdlisis acida.

A partir de lo explicado en el epigrafe anterior se determinaron los model os de las expresiones
de velocidad para la liberacion de la glucosa y la xilosa. La expresion de la lignina no se
determind pues la composicion de la misma luego del pretratamiento se toma como el valor
medio obtenido de Lf = 18,77 %, debido a que este pretratamiento tiene muy baja sensibilidad
al desprendimiento de la misma y las variaciones en cada uno de los experimentos son
despreciables (Albernas et al., 2013a).

Tabla 2.3. Modelos y coeficientes obtenidos para el pretratamiento &cido.

do a1 a
Modelo (InKo) | (-EWR) | (A)

Glucosa | InV, =69,9-30000X, +16X, | 6919 |-30000 | 16
Xilosa | InV, =22,65-9900X, +0,42X, | 22,65 | -9900 | 4,63
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De modo que, aplicando la relacion de linealidad del polinomio presentado en la expresion
(2.5) con los modelos obtenidos y presentados en la tabla 2.3 se pueden escribir las

expresiones de velocidad para cada uno de los componentes como sigue:

Expresion de velocidad para la liberacion de glucosa

—29996,5
V, =112.10%e ¢, 0 (K% . nj (2.6)
Expresion de velocidad para la liberacion de xilosa

—9899,8

En todos |os casos |as unidades de medida empl eadas son:

1-n
_KJ _ _( Kg i1 _Kg _ 102 KJ

Ea=KJ/ | T=K, K, _(Tj min?, CAc="9/ , R=83143-10 /mol oK

La mayor formacion de esta etapa ocurre en la liberacion de la xilosa, 1o cua esta en plena

concordancia con lo planteado por (Aguilar et al., 2002), asi como por (Mesa et al., 2011b),

por 1o que se puede afirmar que el paso o reaccion controlante o predominante de este proceso

es laliberacion de la xilosa que fue abordado por (Aguilar, 2010, Mesa et al., 2011a)

Tabla 2.4. Prueba de adecuacion del modelo de velocidad de liberacién de glucosa en el

pretratamiento &cido.

V : V
X X G exp media 2 G modelo 2
No. | 2 | % | kgiLminy| S@ KgiLmin) | (Veew-Veme)
1 - + 0,0060 1,56 -10° 0,0085 0,620 - 10°
2 - - 0,0025 4,00 -10° 0,0030 0,002 - 10°
3 + + 0,0434 6,24 -10° 0,0366 4,620 - 10°
4 + - 0,01265 0,09 -10° 0,0129 0,0062 - 10
Determinacion de homogeneidad de | as varianzas
S(Y)zMax/ S(Y)ZMin 69133 < Fl,ltab
La varianzas son homogéneas Fi11t = 161
> S(9)° 11,90 10° | 5 (VeopVemo) 524 107
S(G)? 2,975 - 10° Sad’/f 5,24 -10°
ggtze/rn& :l(a)lgl o6n de la adecuacion del modelo Fraw=7.71 176 | <From
El modelo es adecuado
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La prueba de T-Fisher demuestra que las varianzas son homogéneas para un intervalo de
confianza de 95 %. Por otro lado la prueba de adecuacién del modelo mediante la T-Fisher
demuestra que e modelo de la expresion de velocidad para la liberacion de glucosa es
adecuado.

Tabla 2.5. Prueba de adecuacion del modelo de velocidad de liberacién de xilosa en €l

pretratamiento &cido.

V - Vv
X X X exp media 2 X modelo 2
No. | % | o | (kgimin) | S©@° | (kgimin) | (Vxew- Vxmod)
1 - + 0,2565 1,24 -107 0,2761 0,083 -10™
2 - - 0,1905 0,44 -10° 0,2098 21,90 -10°
3 + |+ 0,4570 39,2 10 0,4473 9,40 -10°
4 + | - 0,3454 0,50 -10° 0,3399 3,02 -10°
Determinacién de homogeneidad de | as varianzas
S(Y)ZMaX/ S(Y)zMin 78;40 < Fl,ltab
La varianzas son homogéneas \ Fi11tp = 161
>S(9)° 41,38-10° 5 (Vxexp = Vxmod)” 34,404 -10°
S(G)* 10,35-10° Sad’/f 34,404 -10°
Determinacion de la adecuacién del modelo
S S o Frew=771 | 332 | <Fiew
El modelo es adecuado

La prueba de T-Fisher demuestra que las varianzas son homogéneas para un intervalo de
confianza de 95 %. Por otro lado la prueba de adecuacion del modelo mediante la T-Fisher
demuestra que e modelo de la expresion de velocidad para la liberacion de xilosa es
adecuado.

La reaccion de liberacién de la xilosa presenta una energia de activacion de 82,31 KJmol,
también obtenida por (Albernas et al., 2013a), valor que como se puede apreciar en la tabla

2.6 estd en €l rango de los valores determinados por otros autores.

46



Capitulo 2: Aplicacién del procedimiento a la tecnologia de Bioetanol empleando hidrolizado de bagazo

Tabla 2.6. Energia de activacion de laliberacion de xilosa reportada en diferentes trabajos.

Acido empleado Material Ea (K‘de ) Referencia
HCI Residuos agricolas 92,30 (Parajo et al., 1995)
H,SO, Maderas duras 80,30 (Eken-Saracoglu et al., 1998)
HCI Bagazo 102,00 (Bustos et al., 2003)
HNO3 Bagazo 85,60 (Rodriguez-Chong et al., 2004)
H,S0, (2 %) Bagazo 101,35 (Aguilar et al., 2002)
H,S0O, (3 %) Bagazo 83,80 (Lavarack et al., 2002)
H.S04 (1,25 %) Bagazo 82,31 Estetrabajo

El hecho de que € valor obtenido esté aproximadamente una unidad por debajo del obtenido
para bagazo con H,SO, reportado por (Lavarack et al., 2002), que es €l caso reportado més
cercano a experimento realizado en el presente trabgo, se debe a la diferencia en la
concentracion de &cido, pues en su trabgjo emplearon H,SO, (3 %), asi como a lo explicado
(Albernas et al., 2013a) también influyen otros factores fisicos como e empleo del vapor
directo, el efecto de la difusividad de los azlcares degradados y la diferencia en €l tipo de
bagazo empleado, pero de manera general se puede afirmar que € resultado de la energia de
activacion para la liberacion de la xilosa en la hidrdlisis &cida esté en el rango de los valores

reportados por laliteratura.

2.4.4. Calculo del tiempo dereacciéon quimica para la etapa de hidrdlisis acida.

Teniendo en cuenta que los experimentos realizados se hicieron de forma discontinua
(Albernas et al., 2013hb), en este presente epigrafe se determina el tiempo de reaccion quimica,
considerando que €l reactor esta perfectamente agitado, o sea que todos los puntos tienen la
misma composicion, € volumen de control para redlizar el balance es todo € reactor

(Levenspiel, 1987, Smith, 1991). Planteando la ecuacion de disefio del reactor discontinuo:

dN
A p (28
Teniendo en cuentaque Na = Nao (1= X4 resultar
dX
rv=N, —2 29
A o gt (29
Ca
t—_ [dca (2.10)
Cao Iy
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Integrando se obtiene la ecuacién de disefio para el reactor discontinuo:

(2.19)

Como € volumen de reaccion permanece constante puede expresarse en funcion de la
concentracion de reactivo C, = N, /V :

e dx o dX,

212
5 T » KC (212

Teniendo en cuenta que la concentracion del reactante se puede escribir en funcion de su
conversion como sigue:

CAA = CAoA(l_ XA)A (213
Combinando con la ecuacion 2.3 y 2.12, € tiempo de reaccioén quimica puede ser calculado
mediante la expresion:
X dX ,

t= CAo _
‘([ Ko € E%ﬂ— CAoA(l_ XA)A

(2.14)

Para determinar el tiempo de reaccién fue empleado el Software Profesional Matlab R 2010,
en e anexo 5 se presenta la simulacion de dicha etapa en la cua se presenta la solucion de la
integral, obteniendo un tiempo de reaccion quimica de 12,46 min tomando un 85 %
conversion, en esa misma simulacion se obtuvo ademés e perfil de conversion vs tiempo para
esta etapa a partir de las expresiones cinéticas encontradas (Albernas et al., 2013a). Como se
puede apreciar, a medida que aumenta el tiempo de reaccién aumenta la conversion de la
xilosa hasta un 79 % de conversion, a partir de ese punto e aumento comienza a ser mas
ligero hasta que Ilega a un 85 % de conversion en € que la misma se mantiene précticamente
constante, pues a temperaturas mayores de 170 °C hay un punto en que la xilosa formada se
convierte a furfural, que en el caso estudiado, se corresponde con el 85 % de conversion. Esta
transformacion de la xilosa a furfural en esos rangos de temperaturas ha sido estudiado por
varios autores como (Lavarack et al., 2000), (Aguilar et al., 2002), (Lavarack et al., 2002) y
(Gamez et al., 2006).
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Figura 2.2. Dependencia de la conversion con respecto a tiempo en el pretratamiento acido

paralaliberacion de xilosa.

2.5. Desarrollo experimental dela hidrdlisisbéasica

Para |la segunda etapa del pretratamiento quimico se rediza un disefio de experimentos 2°
tomando como base |os resultados obtenidos por (Mesa, 2010) con vista a obtener las mejores
condiciones para la obtencion de celulosa y lograr mayores por cientos de deslignificacion
usando una mezcla de etanol e hidroxido de sodio. La reaccién serealizd en el reactor descrito
en el epigrafe 2.4.1.

2.5.1. Estudio cinético del pretratamiento con NaOH y etanol.

Siguiendo e mismo mecanismo explicado previamente, propuesto por (Saeman, 1945), para
el caso de lareaccién de pretratamiento bésico del material que ya fue pretratado &cidamente,
y teniendo en cuenta que €l objetivo de la etapa es la dedlignificacion del material, se plantea

el siguiente mecanismo de reaccion:

. . . k,NaOH , Etanol ,Vapor . . .
Glucosa + Xilosa+ Lignina - Glucosa+ Xilosa+ Lignina

Del pretratamiento acido

Para determinar las expresiones de velocidad del pretratamiento basico con NaOH vy etanol se

propone una reaccion cuya expresion de lavelocidad de reaccion es de la siguiente forma:
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dc,
dt

Donde a, b y ¢ son los 6rdenes de la reaccion con respecto a los reactantes A, By C
respectivamente (Smith, 1991).

=K-Ca®-Cb"-Cc* (2.15)

Paradeterminar K, a, by c, sele aplicaln alaexpresion genera de velocidad, de modo que se
obtiene una ecuacion del tipoy =a, +a,- X, +a,- X, +a,- X,, para obtener |os coeficientes, la

ecuacion se resuelve por el método diferencial de andlisis de datos a través de la técnica de los
minimos cuadrados explicado por (Levenspiel, 1987).

Para obtener las mejores condiciones en la obtencion de la celulosa se realizé un disefio de
experimentos 23, utilizando e sdlido obtenido en la primera etapa de pretratamiento. En el
desarrollo de la hidrdlisis basica | as variables independientes estudiadas fueron la temperatura,
el por ciento de etanol y e por ciento de NaOH, a partir de los mejores resultados obtenidos

por (Mesa, 2010) como se muestra a continuaci on:

Variables independientes:

Xj: Temperatura: 195°C — 175 °C

X2: % de etanol: 30 - 10 %

X3: % de hidroxido de sodio: 3,0-1,5%

Variable dependiente:

Glucosa, xilosay lignina liberada.

A continuacion, en latabla 2.5, se muestra la matriz experimental planteada y |las velocidades

de liberacién de la glucosa, laxilosay lalignina.

Tabla 2.7. Matriz experimental y velocidades obtenidas de la liberacion de glucosa, xilosay
lignina en €l pretratamiento bésico.

VG ex VX ex VL ex
Nro | Xa | X2 | Xs | kol min) | (Kg/Lmin) | (Kg/Lmin)
1| - | - | - | 00686 0,0560 0,0031
> [ - |+ - | 0024 0,0244 0,0209
3 [ - | -+ 0012 0,0380 0,0310
4 | - [+ [+ o028 0,0490 0.0399
5 [+ | - | + | 00488 0,0633 0,0560
6 | + | + ] + | 00608 0,0800 0,0772
7 T+ | - | - | 008% 0,0383 0,0270
8 | + | + | - | 00728 0,0500 0,0400
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En la siguiente tabla se muestra la composicion del bagazo pretratado que se alimenta a este
pretratamiento basico, que se corresponde con € del experimento 1 del pretratamiento
anterior, pues como se puede apreciar en e siguiente modelo estadistico obtenido con €
Satgraphics 5.0, la menor temperatura (175 °C) y € mayor por ciento de acido empleado
(1,25 %), favorece una mayor liberacién de xilosa que es € objetivo de la etapa.

X = 185,485 - 0,964-T + 30,382-H,S0, - 0,1916:T-H,SO, R?=99,60 %

Tabla 2.8. Composiciones del bagazo ala salida de lahidrdlisis écida

Componente %
Glucosa 44,78
Xilosa 7,60
Lignina 18,77
Otros 1,28

2.5.2. Determinacion de los model os de expresiones de velocidad de la hidrdlisis basica.
Para el caso de la las expresiones de velocidad de la hidrdlisis bésica se propone la siguiente

ecuacion:

v=Ke R .C.E.Cou (2.16)

Donde:
Ce: concentracion de etanol (Kg/L)
Chaon: concentracion de hidréxido de sodio (Kg/L)

Al aplicar logaritmo neperiano ala ecuacion 2.16 que se obtiene:
E, 1

Inv=InK ——2 =+ E-In(C. )+ A In(Cy0)
RT

queesdelaforma:

y=ao+a1~X1+a2-X2+a3-X3

Teniendo en cuenta que ““y” es la velocidad de liberacion de glucosa, xilosa y lignina, se

obtienen los model os y coeficientes mostrados en la tabla siguiente:
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Tabla 2.9. Modelos y coeficientes obtenidos para el pretratamiento basico.

o = a; as
Modelo (InK) | (-EA/R) (EZ) (A)

Glucosa| InV, =10,45-7660X, — 0,069X, —0,79X, | 1045 | 7660 | 0,069 | 0,79

Xilosa | InV, = 0,8452— 286,6X, +0,0097X, +0,0421X, | 0,8452 | 2565 | 0,0097 | 0,0421

Lignina | InV, =0,7414— 2515X, + 0,0094X, —0,037X, | 0,7414| 2515 |0,0094| 0,037

De modo que las expresiones de velocidad para cada uno de los componentes se pueden
plantear como sigue:

Expresion de velocidad paralaliberacion de glucosa

V, =345.10%e T C, % Cppy " (Kg - nj (2.17)
Expresion de velocidad paralaliberacion de xilosa

V, =2308e rc 0w, oo (Kg [ min) (2.18)
Expresion de velocidad para laliberacion delignina

V. =2009e AC0MC, 00 (Kg 1 min) (2.19)

Donde en todos los casos | as unidades son:

1-n

K . K K

La reaccién de dedlignificacion presenta una energia de activacion de 2,09 KJmol. El bago
valor de la energia de activacion obtenido, confirma lo abordado por (Gonzalez, 2004),
(Gonzalez et al., 2013) que no sblo la etapa de reaccidon quimica es la controlante en esta
etapa, sino que la difusién de los productos de la coccidn también juega un papel fundamental
en el proceso de dedlignificacion y este elemento también controla e proceso. El efecto de la
coccion por la accion del vapor directo hace que aumente la turbulencia y con €llo la
superficie de contacto del material con el NaOH vy el etanol, teniendo en cuenta ademas que es

un material que antes fue tratado &cidamente y por |o tanto presenta particulas mas pequefias.
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Tabla 2.10. Prueba de adecuacion del modelo de velocidad de liberacion de glucosaen el

pretratamiento bésico.

VG exp media 2 VG modelo 2
No. | X | % | % | kgiimin) | SO | (kgilmin) | (Vees- Vem)
1 - - - 0,0686 | 142,6:10° 0,0419 71,28:10°
2 - + - 0,0274 21,2-10° 0,0377 10,60-10
3 - - + 0,0172 2,44-10° 0,0242 22,85.10°
4 - + + 0,0278 1,25.10° 0,0218 3,6:10°
5 + - + 0,0488 1,18:10° 0,0503 0,22-10°
6 + + + 0,0608 | 48,04-10° | 0,0453 24,02:10°
7 + - - 0,0895 4,00-10° 0,0869 0,67-10°
8 + + - 0,0728 2,64-10° 0,0784 3,13-10°
g(e\t((;gr“::x r/1asc(| \c;r;%i homogeneidad de las varianzas 120,85 | <F1 1w
La varianzas son homogéneas Fiiwa = 161
S S(0)? 223,35:10° S (Voexp - Vomod) 136,37-10°
S(G)*=Y S(g)*/N 27,92:10° Sad’/f 34,0925-10°
E;thezr/rr;( rl(a)czl 6n de la adecuacién del modelo Fasw=3,84 122 | <Fupun

El model o es adecuado

La prueba de T-Fisher demuestra que las varianzas son homogéneas para un intervalo de

confianza de 95 %. Por otro lado la prueba de adecuacién del modelo mediante la T-Fisher

demuestra que & modelo de la expresién de velocidad para la liberacion de glucosa es

adecuado.

Tabla 2.11. Prueba de adecuacion del model o de velocidad de liberacion de xilosaen €

pretratamiento bésico.

VX exp media 2 VX modelo 2
No. | X | % | Xa | kgiimimy | @ | (kgpLminy | (Vxee- Vamoa)
1 - - - 0,0560 1,56:10° | 0,00765 0,420-10°
2 - + - 0,0244 0,28:10° | 0,02220 0,484-10°
3 - - + 0,0380 0,38-10° | 0,03630 0,289-10°
4 - + + 0,0490 0,52:10° | 0,05085 0,342-10°
5 + - + 0,0633 0,50-10° | 0,06495 0,272:10°
6 + + + 0,0800 1,62:10° 0,0795 0,025.10°
7 + - - 0,0383 0,72:10° 0,0363 0,400-10°
8 + + - 0,0500 0,88-10° | 0,05085 0,0722-10°
Detegmi Naci c')nzde homogeneidad de las varianzas 578 | <F
S(Y) Max! S(Y) Min ' Litab
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La varianzas son homogéneas \ Fi1wa = 161
> S(9)* 6,46-10° 5 (Vxep = Vmod)’ 2,31-10°
S(G)*=3S(g)*/N 0,8075-10° Sad’/f 0,5775-10°
g:;g/rrg ?gzzl 6n de la adecuacion del modelo Fisw=384 | 0715 | <Fusu
El modelo es adecuado

La prueba de T-Fisher demuestra que las varianzas son homogéneas para un intervalo de
confianza de 95 %. Por otro lado la prueba de adecuaciéon del modelo mediante la T-Fisher
demuestra que e modelo de la expresion de velocidad para la liberacion de xilosa es
adecuado.

Tabla 2.12. Prueba de adecuacion del modelo de velocidad de liberacion de ligninaen e

pretratamiento bésico.

No. | X, | X, | X, | pesprets | S(@P | o | (V- Vi)’
1 - - - 0,0031 0,12:10° | 0,004125 0,105-10°
2 - + - 0,0209 0,96-10° | 0,018750 0,746-10°
3 - - + 0,0310 1,54-10° | 0,029275 0,297-10°
4 - + + 0,0399 1,10-10° | 0,043325 1,733-10°
5 + - + 0,0560 3,86-10° | 0,054425 0,248-10°
6 + + + 0,0772 2,96-10° | 0,068475 1,62:10°
7 + - - 0,0270 0,46-10° | 0,029275 0,517-10°
8 + + - 0,0400 1,26-10° | 0,043325 1,1406-10°
[S)(e\t(e)zg:ﬂna:X r;aé:(l $r)123ie',: homogeneidad de las varianzas 3216 | <Fiium
La varianzas son homogéneas | Friw = 161
5 5(g)> 12,72-10° S (View - Vim) 5,81-10°
S(G)2=¥5(g)?/N 1,59-107 Sad/f 0,9313-10°
[S)gg:/rrgé $8)L23I 6n de la adecuacion del modelo Faga=384 | 34558 | <Fusum

El modelo es adecuado
La prueba de T-Fisher demuestra que las varianzas son homogéneas para un intervalo de

confianza de 95 %. Por otro lado la prueba de adecuacién del modelo mediante la T-Fisher
demuestra que € modelo de la expresion de velocidad para la liberacion de lignina es
adecuado.

2.5.3. Calculo del tiempo dereaccion quimica para la etapa de hidrdlisis basica.
Teniendo en cuenta que los experimentos realizados se hicieron de forma discontinua

(Albernas et al., 2013b), en este epigrafe se determina e tiempo de reaccién quimica para la
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etapa de hidrdlisis basica. Teniendo en cuenta las ecuaciones (2.8) - (2.12) expuestas
anteriormente se obtiene la expresion para determinar € tiempo de reaccion en e reactor en

funcion de la expresion de la velocidad de reaccion para esta etapa (Levenspiel, 1987):

xa  dXa
t=C = 2.20
aOJ‘O kCa™ - Cb" (220
ol dxa g (2.21)
° kCao (1_ Xa) Cbo (1_ Xb)
><b:Cb—CQ :CQ —Cb (222
-Ch Ch
Cb=Ch, - b Ca, Xa (223
a
Sustituyendo en la ecuacion 2.22,
b
Ch —Ch, + —Ca,Xa
Xb= a (2.24)
Chy
EC%Xa
Xp=& (225
Chy
M= (226
Ca,
b Xa
Xb=23 22
v (2.27)

Combinando con la ecuacion 2.21, € tiempo de reaccion quimica puede ser calculado

mediante la expresion:
Xa dXa
t=Ca, IO T (228
— Xa
kCa"(1- Xa)"-Ch" 1—%
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Cao J~Xa dXa

t=
m . n Jo n
kCa " -Ch, b Xa

1-Xa)"|1-&
a-xa1-2

(229

Para determinar € tiempo se simuld la etapa en el Software Profesional Matlab R 2010, esta
simulacién se presenta en el anexo 6 y se obtuvo como solucion de laintegral un tiempo de
reaccion quimica de 0,33 min para un 80 % de conversion, en esa misma simulacion se obtuvo

ademés € perfil de conversion vs tiempo para esta etapa a partir de las expresiones cinéticas

encontradas.
03 T T T T T T
OF [ R — R s - .
0B [mommmoooeee e Foooooomnooonooood e e oo o *
0.5 [—---ommooooe oo b o e T R *
-
L Fomoomn e oo T e =
= H H H H H H
(&)
L AR e e R S ]
02 fmmmmomm e R e e oo R EEERRLLEEl EELLEEEEEEEEEEEE *
L B e s :' """"""""" i"""""""' e ]
@ i i i i i Deslignificacian
o 005 (I 015 [N=) 025 03 035

t {rmin)

Figura 2.3. Dependencia de la conversion con respecto a tiempo en el pretratamiento bésico

paraladeslignificacion.

2.6. Desarrollo experimental dela hidrdlisis enzimatica

La reaccion de hidrdlisis enzimatica de la celulosa es catalizada por las enzimas celulasas, las
cuales son altamente especificas. El producto de la hidrdlisis son usualmente azlcares
reductores, incluyendo la glucosa. La reaccion se lleva a cabo bajo condiciones suaves (pH:
4,8, T: 45-50°C). Al contrario de los catalizadores comunes, las enzimas presentan una
elevada especificidad con respecto al sustrato, y su uso reduce la obtencion de subproductos

indeseables (Gonzalez, 2007). La reaccion de hidrolisis enzimatica se caracteriza por un
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sustrato insoluble (celulosa) y un catalizador soluble (enzimas). Existen fundamentalmente
tres tipos de celulasas en los sistemas completos: endoglucanasa, exoglucanasa o
celobiohidrolasa y B-glucosidasa o celobiasa (Gonzalez, 2007).
Para obtener las mejores condiciones en la obtencién del hidrolizado se realizd un disefio
factorial de experimentos 2° con réplicas a azar, empleando e bagazo pretratado
anteriormente en las etapas de hidrdlisis acida y bésicay las enzimas Celuloliticas Novozyme
Cellic®CTec2 y B-glucosidasa con codigo NS50010, e volumen de la segunda enzima fue del
10% del volumen total de enzima a utilizar. EI experimento se realizé en beakers con un
volumen de 25 ml de solucién buffer HAc-acetato de sodio de pH 4,8 en zaranda a 150 rpm.
Para la determinacion de los ART se aplico la técnica del acido 3,5-dinitrosalicilico (DNS) a
partir de la elaboracion previa de la curva de calibracion en un Espectrofotdbmetro Genesys 20
a 540 nm. Por el método de diferencia de pesada se determind la lignina presente en el bagazo
pretratado.
En e desarrollo de la hidrdlisis enzimética las variables independientes estudiadas fueron la
temperatura, en la cua el nivel inferior se corresponde con los mejores resultados de (Mesa,
2010) y € nivel superior 50 °C es la éptima reportada por € fabricante de la enzima empleada.
Las otras dos variables estudiadas fueron la concentracion de enzima y de sustrato tomando
los niveles de las mismas a partir de |os estudios de (Mesa, 2010).
Variables independientes:
X1: Temperatura: 38-50 °C
X,: Concentracion delaenzima: 10-20 UPF/g

CE (0,15-0,31ml/qg)
X3: Concentracién de sustrato: 5 - 10 %

CS (50-100 g/L)
Variable dependiente:
Formacion de AzUcares Reductores Totales (ART)
En latabla 2.13 se muestrala matriz experimental planteada, se hicieron réplicas al azar de los
experimentos 1, 5, 6 y 8. También se muestran los valores maximos de ART obtenidos a las

48 h de experimento.
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Tabla 2.13. Matriz experimenta para hidrdlisis enzimética.

Exp | X1 | X2 | X3 | ART max obtenido (g/L)
1 + |+ |+ 48,74
la + + + 58,02
2 + |+ | - 25,38
3 + | - |+ 38,05
4 | + | - - 19,26
5 - |+ |+ 40,82
6 -+ ] - 20,58
7 - - |+ 31,23
8 - - - 15,59
8a | - - - 15,78
a- réplica

2.6.1. Modelo cinético pseudo - homogéneo para la reaccion de hidrélisis enzimética del
bagazo.

El mecanismo simplificado pseudo-homogéneo de MichaglisMenten para determinar la
velocidad de produccion de ART en € tiempo, parte de que e azlcar se produce de un
sustrato soluble hipotético cuya concentracion inicial corresponderia a la concentracion de
ART producida finalmente segun lo planteado en las referencias (Gonzalez A, 2007, Li Ch. et
al., 2004).

Un esquema simplificado del mecanismo de reaccidn se muestra a continuacion:

Celulosa(s) EE B _, oligosacarido(0) E€ < Glucosa(G) (2.30)

Donde:

S. Sustrato insoluble, O: Oligosacarido soluble, G: Glucosa, EG: Endoglucanasa, CBH:
Celobiohidrolasa, BG: - glucosidasa

El primer paso es la reaccién heterogénea entre sustrato insoluble Sy solucion enzimatica para
producir €l oligosacéridos soluble O bgjo la accion sinergisticade EG y CBH, y se considera
como € paso que gobierna la velocidad global de reaccién. El segundo paso es la reaccién
homogénea de los oligosacaridos para producir glucosa G, catalizada principalmente por la
BG y con unavelocidad de reaccion mucho mayor que ladel primer paso.

Si se considera que los oligosacaridos O liberados durante la reaccion estan formados en su
mayor proporcién por celobiosa, la suma de oligosacaridos y glucosa (T = O+G), representan
la fraccion de los productos de la reaccion que inhiben las enzimas celulasas. Considerando

como Unico efecto inhibitorio, € esquema simplificado de reaccién que se reduce a:
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< EG/CBH /BG
S -

T (2.31)

El modelo pseudo — homogéneo asume que T es producido a partir de un sustrato soluble
hipotético cuya concentracion durante la reaccion corresponde a la diferencia entre la maxima
cantidad de T producida durante la reaccion, (T.) Yy la cantidad de T presente en € tiempo t. El
nuevo sustrato (T. -T) se introduce en los model os cinéticos de Michaglis-Menten. T, es un
nuevo parametro del modelo cinético para € cual se hala una relacién funciona con la
concentracion inicial de sustrato.

Segun (Li et al., 2004), (Gonzalez, 2007), la expresion para determinar la velocidad de
reaccion de laformacion de ART en el tiempo es la siguiente:

ar _ kEo(T, —T) (232
dt K, [+ @K )T]+09(T, -T) '
Donde:

T: Representa el méximo valor de T (O+G) alcanzado durante lareaccion

(T -T): Concentracion de sustrato hipotético del model o pseudo-homogéneo.

0,9: Relacion entre e peso molecular de una unidad de glucosa en celulosa y € peso
molecular de la glucosa.

k: Constante aparente que representa la frecuencia de enlace entre celulosay celulasa

Kwm: Constante aparente de Michaglis - Menten que representa la afinidad entre lacelulosay la
celulasa.

K: Constante aparente de inhibicién competitiva 0 no competitiva entre celulosa-glucosa y
celulasa.

Para un sistema dado los valores de k dependen de la eficiencia de contacto entre el sustrato

insoluble y la solucion de celulasa, de las propiedades del sustrato y condiciones de operacion

como tipo y tamafio del reactor, mezclado y concentracion inicial de sustrato. Los valores de

T. dependen de las mismas variables anteriores, especialmente de la concentracion inicia de

sustrato. Por otro lado se asume que los vaores de Ky y K, son intrinsecos a sistema dado de

celulosay celulasa, y son independientes de las variables de operacién descritas previamente.

Aplicando dicha metodologia propuesta por (Li et al., 2004) se grafican los valores de

T(O+G) (g/L) en € tiempo (t) obtenidos a fina de la hidrélisis enzimética tomando como

base de cllculo 100 Kg de material.
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En la figura 2.4 se observa la tendencia de la formacion de ART en € tiempo de los
experimentos realizados y sus réplicas, apreciandose como tendencia general que la mayor
formacion de azlcares ocurre en las primeras 5 a 15 horas, pues a partir de ali la formacion
ocurre de forma mas moderada.

Si se andliza @ experimento 1-R y 8 se observa como en el 1-R lamaxima formaciéon de ART
es de aproximadamente 58 g/L, siendo este valor mucho mayor que en € experimento 8 que es
de 16 g/L, este comportamiento se debe a que en € 1-R latemperatura ala que se llevo a cabo
el experimento fue de 50°C siendo esta la temperatura de trabajo dptima reportada para esta
enzimay en el 8 fue de 38°C gue fue la 6ptima obtenida por (Mesa, 2010).

ART(g/L) 60
50

40

30

20

10

Tiempo (h)

Figura 2.4. Formacion de ART experimentales en e tiempo

S se compara €l 1-R con e 2, en e cual se mantienen constantes la temperatura y la
concentracion de enzima, se observa que a medida que es mayor |a concentracion de sustrato
(1-R) mayor es la formacion de ART, manteniéndose e mismo comportamiento en el caso de
la concentracién de la enzima en los experimentos 1-R y 3 en los cuaes se evidencia
claramente que a mayor concentracion de enzima mayor sera la formacion de T notando una
diferencia marcada de produccion de ART de aproximadamente 18 g/L.

Siguiendo la metodologia planteada por (Li et al., 2004) se determind la T. para los
experimentos 1-R, 8 y 2 (anexo 7) a partir de graficar T (O+G) en € tiempo. Se tomaron los

experimentos 1-R y 2 por representar las condiciones de los extremos de las variables
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independientes 'y e 2 por representar un punto intermedio; lo cual permite que el experimento

seavaido paratodo e rango de las variabl es independientes estudiado.

Posteriormente en la figura 2.5 se determina la velocidad inicia (dT/dt) ; ., o a partir de la

curva que muestralaevolucién en el tiempo de T (g/L).

T(g/L) 60
55

50
45
40
35
30
25
20
15
10

5

0

O 2 4 & 8 10 12 14 16

Figura 2.5. Determinacion de (dT/dt) ¢ _. o

18 20 22 24 26 28 30 32 34 36 38 40 42

T1-R

=== T 2

——— B

44 45 48 50
t(h}

En la tabla 2.14 se muestran los resultados obtenidos de la figura anterior para la

determinacion de lavelocidad inicial (dT/dt) . o

Tabla 2.14. Determinacion de lavelocidad inicial (dT/dt) ¢ _. o

Experimentos | (dT/dt);.o | 1/(dT/dt);0 | To UT,
1-R 6,25 0,160 58 | 0,0172
2 3,57 0,280 26 | 0,0385
8 2,1 0,476 16 | 0,0625

A partir de los resultados obtenidos en |a tabla anterior se grafica 1/(dT/dt);_.o vs 1T, en la

misma se determina en intercepto y la pendiente de dicha recta obteniéndose asi |os valores de

Kwm y K.

Pendiente = Ky/KEo
Intercepto = 0,9/kEo
Kw=217,49 g/L
k=0,735h"
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1/(dT/dt)
"~ 0.500

0.450
0.400
0.350
0.300
0.250
0.200
0.150
0.100
0.050
0.000

0.0150 0.0250 0.0350 0.0450 0.0550 0.0650

y=7.0121x+ 00292 R*=0.9897

Pendiente= Km/kEo

Intercepto= 0.9/kEo

1/T==

Figura 2.6. Determinacion dek y Ky

Andlisis de la constante de Michaelis-Menten obtenida (Ky).

La méxima concentracién de sustrato que se utilizé fue de 100 g/L, esto quiere decir la mayor
parte de los centros activos del complego enzima-sustrato no estan ocupados. Esto se debe ala
presencia en el sustrato de lignina, que actla como barrera entre € sustrato y la enzima. En
reacciones enziméticas en general, (Lehninger, 1988) plantea que cuando [S] << Ky, la
velocidad de reaccion es de primer orden con respecto a sustrato, aspecto que fue asumido en

el desarrollo del presente modelo y da una medida de la adecuacién del mismo.

Determinacion de K, (Constante de inhibicion)
Para determinar la constante de inhibicion K, se integra la ecuacion 2.33 bgjo las condiciones

inicialesy findles(T=Toent=0y T= T ent = t, respectivamente) obteniendo la siguiente

ecuacion:

0,9(;—T0) ) In[(TOS,;g)i(E;_T)]_ &3
oY= fX-y, donde

yot Ko 1 1 (2.35)
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t

Y= 08T T (2.36)
inlT, ~T )T, T
x= 09(T-T,) (239

Se sustituyeron losvaloresde T (g/L) en el tiempo mostrado en el anexo 8 correspondientes a
los experimentos 1-R y 8 en las ecuaciones 2.36 y 2.37 paracalcular losvaloresde X y Y, los
cuales satisfacen la ecuacion de unalinearecta

Para determinar un simple valor razonable de K, se trazan lineas rectas de X vs Y para los
experimentos 1-R y 8 hasta obtener un intercepto que satisfaga simultdneamente las

ecuaciones 2.34 y 2.35 para cada valor de concentracion inicial de sustrato.

Y 3.500 A

3.000 y=12 68402

F Y
2.500

2.000

1.500 yrd

1.000 y=18.573x-0.2 //,,» )
0.500 /,/‘«’
0.000 /’

u.oéo 0.0500 0.1000 0.1500 0.2000 0.2500 0.3000
-0.500

X

1/T==

Figura2.7. Determinacion de By y parak,

Los resultados obtenidos son:

B=18,57
y=-0,2
K, =32,64g/L

Se asume que los valores de Ky y K son intrinsecos del sistema de celulosay celulasa dado y

gue son independientes de |as variabl es descritas anteriormente.
Determinacion de K (Constante de equilibrio)

Segun el modelo planteado en la metodol ogia reportada por (Li et al., 2004) de G (g/L) vs T

(g/L) se determinaron para €l caso en cuestion los valores de G (g/L) - T (g/L) los cuales se
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presentan graficados en & anexo 9, encontrando un modelo en € cua la pendiente es:

Pendiente =

K+1
El valor de la constante de equilibrio, K, obtenido es de 3,35.
Después de cal culados cada uno de los parametros anteriores se sustituye en la ecuacion 2.32
expresion general del modelo y se determina asi la expresion de velocidad de reaccion de la
formacion de ART en el tiempo siendo esta la siguiente:
ar _ 0,735-42,2 (58-T) (238)
dt  21749[1+(1/326)T]+09(58-T)

En la etapa de hidrdlisis enzimatica se anaizé e comportamiento de la velocidad de

formacion de ART en funcion de la concentracion de ART y el tiempo.

T T T - -
H : H Velocidad de formacion de ART vs ART
— — =  Welocidad de formacion de ART ve Tiempo

velocidad (n~ 1}

14 24 30 40 50

60
ART {0Lk Tiempoih}

Figura 2.8. Dependencia de la concentracion de ART y e tiempo en lavelocidad de

formacion de ART.

Se observa una disminucién en la velocidad de produccion de ART a medida que transcurre €
tiempo, esta disminucion no es lineal y se corresponde con lo planteado por (Gonzalez, 2007)
que entre los factores que llevan a decrecimiento de la velocidad de hidrdlisis enzimética
conforme la reaccion progresa se encuentra la baga reactividad del sustrato por un alto

contenido de lignina, aspecto que aln se esta trabgjando, pero que ya se han obtenido
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resultados alentadores por (Pérez, 2013), que demostro que luego del segundo pretratamiento
pueden oscilar entre 12,78 y 15,98 %, referidos al bagazo inicial.

2.6.2. Calculo del tiempo dereaccion quimica para la etapa de hidrdlisis enzimatica.
Para el célculo del tiempo real en que ocurre la reaccion de hidrélisis formandose los azlcares
reductores, a partir de lo explicado previamente y del modelo pseudo-homogéneo

desarrollado, para el experimento 1-R se planteala siguiente expresion:

k Eo (Too—T)

: Ky {1+(K1) T}+0,9 (To—T)
t= jTO a7 (2.39)

Dondet estden h; To=1,53 g/L, T =52,32 ¢/L, KM = 217,49 g/L, K, = 32,6 g/L, Teo=58 gL,
k =0,735 h, Eo= 42,2 g/L

Para el modelo desarrollado se obtienen los valores de tiempo transcurrido, pero para el disefio
de la etapa se necesita establecer un compromiso entre los ART a obtener en el hidrolizado y
el tiempo que transcurre, por ejemplo para un tiempo de 48 h se obtienen 58 g/L, sin embargo
para un tiempo de 35,31 h se obtienen 52,32 g/L, 0 sea que en 12,68 h menos se obtienen solo

5,68 g/L. menos, asi se esta evitando una esperade 12,69 h.

ART (g/L) 60 58 g/L
55
52,32 g/L
o 32¢/ 5,68g/L
45 12,77 g/L

a0 39,55g/L
35

30
25
20
15

20,32 h 12,68 h

10 A }l\

5
0

\

0 3 6 9 12 15 18 21 24 27 30 33 36 39 42 45 48

t(h)
Figura2.9. Andlisisdelarelacion ART obtenido y tiempo transcurrido en lahidrélisis

enzimatica para e experimento 1-R.
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Si se comparan los ART obtenidos a las 15 h que son 39,55 g/L, se puede apreciar que con
respecto a las 35,31 h son 20,32 h menos de espera que corresponde, solo a 12,77 g/L menos.
Esto serd abordado con mas detalle con aspectos econdmicos en e siguiente capitulo en busca

del valor de tiempo 6ptimo de hidrélisis enziméticaa emplear.

Validacion del modelo obtenido para la hidrdlisis enzimatica

Para hacer un andlisis de la adecuacion del modelo se hizo un andlisis de comparacion de
desviaciones tipicas a partir de los datos mostrados en la siguiente tabla de tiempos
experimentales y tiempos obtenidos con €l modelo. Dicho andlisis se hizo con € Software

Satgraphics 5.0, demostrando que el modelo es adecuado como se muestra en el anexo 10.

Tabla 2.15. Tiempo experimental y obtenido con el modelo desarrollado

ART exp(g/L) | texp(h) | t modelo (h)
32,3 10 9,615
43,5 20 18,68
47,2 25 23,74
49,5 30 27,98
52,32 35 35,31

2.7. Prefermentacion

La etapa de prefermentacion tiene como objetivo fundamental la produccién de la biomasa que
posteriormente sera en la fermentacion la encargada de convertir los azicares fermentables en
etanol.

Los balances de masa de esta etapa estén descritos por |as siguientes ecuaciones diferenciales
gue han sido empleadas por (Fabelo, 1998), (Nielsen et al., 2003) y aplicados por €l autor en
(Albernaset al., 2012c) entre otros:

_ dXx
Biomasa: e =g X -u X (2.40)
ds M X
Sustrato: — = — (241)
dt Y X
muerte
Biomasa no activa = d>fj—t =0 X (2.42)
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M X
Ye

(2.43)

dE
Producto (Etanol ):F

S

2.44
. ks +S ( )

Con p=p

Donde, (2.40) — (2.42) y (2.44) se describen para la operacion de prefermentacion, mientras
que (2.43) para fermentacién, debido a que la primera operacién sélo produce biomasa.

X es la concentracion de biomasa (Kg/m®), Ses la concentracion de sustrato (Kg/m®), X™* es
la concentracion de biomasa no activa (Kg/m®) y E es la concentracion de etanol (Kg/m®), p es
la velocidad especifica de crecimiento. Todas estas son variables del problema, u representala
velocidad de muerte de los microorganismos, Ye es el coeficiente de rendimiento de etanol y
ks es una constante de saturacion del sustrato. Esos son pardmetros del modelo. Yx es €
rendimiento de biomasay es una funcién de los sustratos que se utilizan en la alimentacion al
prefermentador para los fermentadores y una constante para la operacion de fermentacion

alcohdlica.

2.7.1. Fermentacion

En la etapa de fermentacion acoholica como su nombre lo indica es donde se convierten los
azucares fermentables en etanol.

Los modelos que describen esta etapa son los mismos explicados en las ecuaciones (2.40 -
2.44), pero g ustadas a cada caso particular de esta etapa.

Los sustratos a emplear son €l hidrolizado de bagazo y la miel final del proceso azucarero.
Para el proceso en cuestion, el hidrolizado de bagazo que presenta una concentracion entre 16
y 58 g/L (segun los resultados experimentales) y la miel fina contiene 520 g/L de ART
(Feijoo, 2011, Albernaset al., 2012c).

Hasta aqui se ha aplicado la primera parte del procedimiento de sintesis y disefio optimo de
plantas discontinuas al proceso de obtencidn de bioetanol que se estudia, 1o que ha permitido
obtener la informacion y determinar 10s parametros necesarios para la modelacion de las
etapas del proceso, aspecto fundamental para € posterior disefio dptimo. La aplicacion del

procedimiento contintia en el siguiente capitulo con |os aspectos referentes al planteamiento de
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la superestructura, la definicion de las variables a optimizar, e planteamiento del modelo

global de sintesis y disefio éptimo de la planta con las restricciones a tener en cuenta. Se

demostrara como la optimizacién del modelo permitira construir € diagrama de Gantt de la

opcion Optimay determinar la presencia o no de tiempos de espera en el proceso. Como parte

también del procedimiento se realizard un andlisis de los resultados obtenidos con sus

respectivas eval uaciones econdmicas.

2.8. Conclusiones Parciales

1

La aplicacion del procedimiento a las etapas del proceso estudiado permitio obtener la
informacion necesaria 'y determinar 10s parametros para la modelacion de las mismas,
lo cual es un aspecto fundamental para el posterior disefio optimo.

En el proceso de obtencion de etanol a partir de hidrolizado de bagazo y miel, laregla
de transferencia que mejor se gjusta es la de cero espera (ZW), debido a la necesidad
de garantizar la calidad en las dos etapas microbioldgicas que tiene € proceso, la
prefermentacion y fermentacion alcohdlica, asi como la hidrolisis enzimética que como
sustratos azucarados tienden a descomponerse en e tiempo.

La determinacién del modelo de expresion de velocidad de la liberacion de xilosa en la
etapa de pretratamiento acido presenta un orden de reaccion de 4,63 y el pretratamiento
basico con respecto a la liberacion de la lignina presenta un orden de reaccién de
0,0464.

El experimento que mejores condiciones presenta en la etapa de hidrélisis enziméatica
es € experimento 1-R con la mayor produccion de ART en e tiempo que es de 58 g/L
con una concentracion maxima de enzima y sustrato de 0,31 mil/g y 100 g/L
respectivamente.

El vaor de la constante de Michaelis — Menten para este complejo enzima sustrato es
elevado (Ky=217,49 g/L) respecto ala maxima concentracion de sustrato que se utilizo
que fue de 100 g/L, lo que demuestra que la mayor parte de los centros activos del
complglo enzima-sustrato no estan ocupados, debido a la presencia de lignina en el

material a hidrolizar, que actta como barrera.
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CAPITULO 3. SUPERESTRUCTURA PARA LA SINTESIS Y DISENO OPTIMO
DE UNA PLANTA DE BIOETANOL EMPLEANDO HIDROLI1ZADO DE BAGAZO.

3.1. Formulacién del modelo global y la superestructura.
Siguiendo con el procedimiento propuesto, se realiza la formulacion de la superestructura del
proceso, que es la metodol ogia de resolucion que se aplicara en el presente trabajo, de acuerdo
alo planteado por (Corsano, 2005). Este enfoque contempla en forma esquemética todas las
posibles configuraciones de una planta discontinua en un mismo modelo e incluye
caracteristicas de cada una de las etapas, mediante la formulacién de los modelos, ya sean
fenomenol 0gicos o estadisticos y factores de tamarios de las etapas, |0 cua permitira realizar
lasintesis y € disefio Optimo del proceso de obtencidn de bioetanol empleando hidrolizado de
bagazo minimizando el costo de produccion.
El producto principal de estas operaciones como se conoce es €l etanol y se debe satisfacer una
demanda Q de 500 HL/d de etanol en € horizonte de tiempo HT de 1 afio.
Para e procesamiento de las etapas se requieren p operaciones. Cada operacion se completa
sobre ciertas etapas j. Para cada una de | as operaciones de produccion p se dispone de una cota
superior Cp sobre e nimero de etapas a contemplar para esta operacion. De este modo se
permite que para cada operacion se pueda variar el numero de etapas a considerar, por lo tanto
para cada operacion p se dispone de un conjunto de etapas que varian entre 1 y Cp, cuya
solucion debe ser determinada como solucion a problema de optimizacion.
Para cada operacion p se definen alternativas ap = 1,..., Ap. Cada una de las alternativas ap
existentes en la operacién p, debe ser caracterizada, esto implica definir los siguientes
elementos:

e El nimero de etapas aincluir en la aternativa.

e La Ultima etapa incluida en la alternativa (dato basico para permitir la conexion entre

operaciones sucesivas)
¢ El nimero de unidades duplicadas en fase y fuera de fase para cada una de las etapas
incluidas en la alternativa.

Unavez definidos estos elementos se plantea |a superestructura para la programacion no lineal
(NLP) la cual es definida por € disefiador de acuerdo a su experiencia sobre el proceso en
cuestion. En e Anexo 11 se gjemplifica como se obtiene la misma siguiendo la metodologia
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propuesta por (Corsano et al., 2006a) y aplicada en (Corsano et al., 2007a); dicho anexo
muestra e caso de una cierta operacion que dispone de Cp = 2 etapas, o cua indica que
cualquier aternativa que se use en esta operacion puede tener alo sumo 2 etapas. Se propone
gue para este gjemplo se tengan en cuenta ap = 4 aternativas.
La primera alternativa incluye una sola unidad, la segunda ha agregado una unidad en serie, la
tercera alternativa emplea unidades duplicadas en fase en la primera etapa 'y la cuarta y Ultima
propuesta empl ea unidades duplicadas fuera de fase en la primera etapa.
Las etapas jpa existentes en la alternativa ap de la operacién p pueden variar entre 1y Cp. Para
cada alternativa ap, € nimero de etapas esta predeterminado. Cada una de estas etapas
dispone de opciones estructurales a partir de la duplicacion de las unidades incluidas en la
misma. Estas opciones estén predeterminadas en cada alternativa ap.
Una opcion de configuracion de la operacion es la duplicacion de etapas en serie. Se parte de
gue existe un determinado tiempo de ciclo que es una variable del problema para esa
operacion que corresponde a mayor de los tiempos de todas las etapas involucradas en la
misma, por lo tanto todas las unidades que requieren de un tiempo menor de operacion
presentan un tiempo 0ci0so 0 de espera.
Otra opcidn de configuracion es introducir unidades en paralelo fuera de fase en la etapa que
se alcanza € tiempo de ciclo limitante, con lo cual se reduce € tiempo del ciclo limitante, y
como operan desfasadas permiten reducir el tiempo que media entre dos lotes sucesivos, con
lo cua a su vez disminuye la dimension del resto de las unidades, al tener menor tiempo de
espera. Las unidades duplicadas también pueden presentar la opcion de ser en fase como se
abordd en el Capitulo 1.
Una vez explicada |la estrategia a seguir se presenta el siguiente modelo general que permite
optimizar € disefio de las etapas en las operaciones, en este caso del proceso de obtencion de
etanol, minimizando el costo. La funcion objetivo tiene en cuenta los costos de las unidades
involucradas en cada una de las operaciones, asi como |0s costos de operacion de cada una.

LA o
Mln;;jpazapapMpaijaijaj+OC (3.2

Donde V,; es el tamariio de launidad j (volumen) en la alternativa a parala operacion p.
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Los volumenes de las diferentes unidades se relacionaran en la ecuacion 3.1, a través de las
ecuaciones de disefio y los modelos que describen cada una de las etapas ya sean
fenomenol 6gicos o estadisticos.

El costo de las unidades se calculan a partir de |os coeficientes o, y Bp que se utilizan en este
tipo de problemas (Biegler et al., 1998); (Seider et al., 2003); (Corsano, 2005), donde a, es €l
costo de inversion del equipo y By es el exponente de costo para el mismo. Estos coeficientes
se suponen iguales paralas etapas de todas |as aternativas dentro de una operacion.

Mg Y Gps corresponden a numero de unidades duplicadas fuera de fase y en fase
respectivamente, paralaetapaj enlaalternativaa paralaoperacion p.

OC representan |os costos operativos que dependen de como se desarrolle la operacion.

En la expresion anterior se consideran todas las etapas j de todas las alternativas existentes
paralaoperacion p.

La aternativa éptima se identifica en la solucion como aquella que tiene € tamafio de sus
unidades distinto de cero.

En el Anexo 11 se muestran ademaslosvaloresde M y G paralas aternativasap =3y ap = 4.

3.2. Restricciones del modelo
1. Se debe cubrir la demanda requerida, para lo cual se trabaja con la velocidad de

produccion PR que como |o abordaron (Albernas et al., 2011a), viene dada por:

PrR=_Q (32)

HT
2. En ladltima etapa de la ultima operacién se obtiene e producto final. La suma de
lo producido a través de todas las aternativas debe cumplir con los requisitos

establecidos para la planta.

Z PRyim = PR (3.3)

a,ePdltima
Donde: puiima COrresponde a la tltima operacion.

Para esta operacion se suman las producciones PRyima €n cada una de las aternativas

disponibles, las cual es vienen dadas por:

PRunima a= Ql.jr% (3-4)
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Quiima cOrresponde a la cantidad producida en la aternativa a, en la Ultima operacion,
TC representa el tiempo de ciclo de la planta.
El modelo incluye todas las aternativas simultaneamente y la funcion objetivo conducira a
gue se seleccione solo la 6ptima. Para esa aternativa el TC tendra sentido fisico, mientras que
paralas restantes carecera de sentido.
El total producido debe ser a menos igual a requerimiento de la planta y la cantidad a
producir serd justo PR, para tratar de minimizar los costos y se acanzara usando una sola de
las alternativas en la operacion putima.
El tiempo de ciclo de la planta teniendo en cuenta que se adopta |la politica de transferenciasin
espera (ZW), estéd determinado por € mayor de todos los tiempos requeridos en las etapas
utilizadas en la planta.
Tpaj €S €l tiempo de operacion de la unidad de la etapa j parala alternativa a en la operacion p.
Este valor es una variable de operacién y es calculado del modelo que describe esa operacion

COMo Sigue:

Tpaj . i
TC> Mpai vp=1..P, Va,ep; Vj, ea, (35)

Donde My, corresponde al nimero de unidades duplicadas fuera de fase parala etapa j en la

aternativa a paralaoperacion p.

3. Balances de conexion entre etapas.

L os balances de conexion deben establecerse entre etapas sucesivas de cada alternativa de una
in
paj

operacion. Sea B . Y BE: el volumen del lote que entray que sale a cada unidad de la etapa
jpa en laoperacion p, setiene que:

Bi;aj = B(:;t,j,l Vp=1..P; Va,ep; Vi €a, jn.=2 (3.6)
En caso de mangjar varios materiales, este tipo de restriccion de conexion debe establecerse

para cada uno de ellos.
4. Balances de conexion entre operaciones.
Para asegurar la conexion entre operaciones sucesivas se debe poner en contacto la Ultima

etapa de una operacion con la primera de |a operacion posterior como sigue:
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Z B(;:m = Z Bi;+1,a1 (3'7)

apep ape p+1

Esto indica que € total obtenido en la Ultima etapa juima de todas las aternativas de la
operacion p, debe ser igual atodo el material que ingresa a la primera etapa de la operacion
siguiente.

Los valores de Bpaj y Tpaj utilizados deben ser caracterizados a través de ecuaciones

apropiadas.

5. Numero de equipos por etapas.
Como parte de la definicion de la superestructura por etapas, € disefiador propone varias
alternativas que contemplan un nimero determinado de equipos, lo cua sirve como cota a

model o.

6. Capacidades minimasy maximas de los equipos
L as capacidades minimas y méaximas posibles de |os equipos son un elemento que se establece
también como cotas, de acuerdo a resultados de estudios previos y de equipos similares
instalados a nivel industrial.

Como variablesrespuestas al modelo global se obtendran:
e Tiempo del ciclo limitante
e Tiempo fina de cada operacion
e Costo total de produccion anualizado
e Configuracion éptima de las operaciones
o NuUmero de equipos en cada operacion

0 Volumen delos equipos

3.3. Modelo de superestructura para las operaciones de pretratamiento acido, basico e
hidrdlisis enzimatica.
Para €l andlisis de la superestructura de las etapas de pretratamiento e hidrélisis enzimética se

asume que no existe dificultad con la entrega de la materia prima fundamental (bagazo), o sea
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no hay tiempos de espera referidos a la materia prima, por lo que no se considera la logistica,
ni laincertidumbre en laformulacion del problema.

Para plantear el modelo de superestructura de las etapas de pretratamiento e hidrélisis
enzimética se aplica el concepto de factor de tamafio asociado para cada una de | as etapas.

Las cantidades de entrada en cada etapa se toman de los balances de masa mostrados en €
anexo 4, para € cual se toma como producto final, la cantidad de hidrolizado producido,
debido a que este es e producto de las secciones del procesamiento en general del bagazo y
que posteriormente se emplea en la etapa de fermentacion, € mismo tiene un valor de
1377497,87 Kg/d.

Tabla 3.1. Factores de tamafio de las etapas de pretratamiento e hidrolisis enzimética.

Etapa Flujo entrada a etapa (m°/d) | SF; (m°/Kg)
Pretratamiento &cido 2290,86 1,66-10°
Pretratamiento basico 1319,00 9,58-10™
Hidrdlisis enzimética 3303,60 2,39-10°

Teniendo estos factores de tamario, para el calculo de los volumenes de |os equipos se calcula

emplealaecuacién que relaciona el factor de tamafio con el tamafio del |ote.
V,=S,-TB (3.8)

Donde e tamafio del lote (TB;) se determina a partir de la relacion determinada de los
balances, que existe entre € hidrolizado enzimético y €l bagazo inicia empleado (5,28),

afectado por el tiempo del ciclo de esas tres operaciones.

TB =5,28- Bagazo, ., - TC (3.9)

El tiempo del ciclo para estas tres operaciones se calcula teniendo en cuenta que son
operaciones que operan en paralelo fuera de fase, como se abordd en € capitulo 1, como

sigue:

_ 7
TC = makﬂ({ APJ} (3.10)

Donde 7, es & tiempo de procesamiento en laetapaj, NP, j = 1..M etapas.
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Para la determinacion de los tiempos de procesamiento se tuvo en cuentas los tiempos
involucrados en las diferentes operaciones de cada proceso, tomados a partir de estimaciones
de los resultados de laboratorio, combinado con la experiencia de equipos con caracteristicas
similares. Para €l caso del tiempo de reaccion en los pretratamientos se emplean las
ecuaciones de célculo de tiempo a partir de los modelos de las expresiones de velocidad de los
componentes de interés como se explicd en € capitulo 2 y para € caso de la hidrélisis

enzimatica se calcul 6 también a partir de |os resultados experimental es.

Tabla 3.2. Tiempos involucrados en las operaciones de de pretratamiento e hidrolisis

enzimética
0 - Hidrdlisis acida Hidrdlisisbasica | Hidrdlisisenzimatica
peracion : .
(min) (min) (hr)
Tiempo Carga 45 45
Tiempo 3
Caentamiento 35 40
. - 12,46 0,33 -
Tiempo Reaccion (Ecuacion 2.14) (Ecuacién 2.29) (Ecuacion 2.39)
Tiempo Enfriamiento 20 35 5
Tiempo Descarga 45 45

Es importante aclarar que para € caso de la hidrdlisis enzimatica se aplica la estrategia de

cargar y calentar de manera simultanea asi como enfriar y descargar.

3.4. Modelo de superestructura para las operaciones de prefermentacion y fermentacion
de etanol.

Como se explico anteriormente, la fermentacion para la produccion de bioetanol consta de dos
operaciones que son fermentacién de biomasa o prefermentacion y fermentacion de etanol,
ambas etapas fueron explicadas con detalles en € capitulo 2.

En todas las etapas de las dos operaciones puede agregarse una alimentacion extra a la
proveniente de |la etapa anterior que consiste en una mezcla de sustratos azucarados formados
por miel final, hidrolizado de bagazo y agua que se puede emplear parala dilucion de la miel.
Los balances de masa de esta etapa fueron descritos anteriormente por las ecuaciones (2.40-
2.44).
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El modelo contiene ademés todas las restricciones presentadas anteriormente. El balance de
sustrato entre dos etapas sucesivas esta expresado por la cantidad de sustrato proveniente de la

etapa anterior més la cantidad de sustrato que proviene de la alimentacion a esa unidad:

Ve Sy = 2 F 1 T + Vi SY., Vp=45VacA,Vj22 (3.11)

Donde Si:aj representa la concentracion inicial de sustrato (Kg/m®) de la etapa j de la

alternativa a de la operacion p, f los distintos materiales (m®) que constituyen la alimentacion
paralaetapaj y que para el caso en cuestion se consideran f = miel e hidrolizado de bagazo y
SF, eslaconcentracion de sustrato de cada alimentacion y se fija en los valores: SFyig = 520

Kg/m®y SFhigroiizado €5 1@ concentracion de hidrolizado que se determine emplear (Kg/m®)

out

__representa la concentracion final de sustrato (Kg/m®) en la etapa j-1 de la aternativa a
pa,j-1

en la operacion p, mientras que V es el volumen (m®) delaunidad de la etapaj-1.

pa,j-1
De manera similar, los balances de interconexiones entre etapas y operaciones para los
elementos restantes (biomasa, biomasa no activay etanol) son descritos.

Como se consideran aimentaciones variables, los volimenes se plantean de la siguiente

forma
=> o +Viaja Vp=4,5 VaeA,; Vj=2 (3.12)
f

Como se planted en & modelo global, el objetivo es minimizar los costos total es anualizados,
los cuales se plantean como costos de inversion anualizado sumado a un costo operativo (dado
por € costo de los sustratos, nutrientes y deméas materiales involucrados) y estd en
correspondencia con (Seider et al., 2003).

Mln{C CCFZP:Z Y a,M G\ + HTZZ > >, fpm} (3.13)

p=lap=1j<cap p=lap=ljjcap f

Donde, Cann es una constante que anualiza €l costo de inversion, CCF representa la
depreciacion de los equipos y Cf representa el costo por m® de material involucrado f utilizado
en laaimentacion a equipo j de laalternativaap. HT es e horizonte de tiempo (1 afio) el cua

se divide por € tiempo deciclo TC paraexpresar este costo anual.
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Los valores de los exponentes de costo a y 3 fueron tomados de la tabla 16.32 de (Nielsen et
al., 2003) donde los volimenes de | as ecuaciones se expresan en las unidades que se presentan
en lasiguiente tabla.

Tabla 3.3. Vaores de los exponentes de costo de | os principal es equipos.

Equipo Coeficiente (B) | Coeficiente (a) | Unidad del Volumen
Reactor hidrdlisis &cida 0,41 32200 pie’
Reactor hidrolisis bésica 0,41 32200 pie’
Reactor hidrdlisis enzimatica 0,72 14 ga

Estos valores son actualizados mediante e indice de actualizacion reportado por la revista
Chemical Engineering de los afios 2010 y 2012.
Tabla 3.4. Vaores de los indices de actualizacion anuales.

Afio indice Referencia
2010 550,8 (Chemical-Engineering, 2012)
2012 584,6 (Chemical-Engineering, 2013)

3.5. Superestructura para las operaciones de pretratamiento acido, basico e hidrdlisis
enzimética.

La superestructura para las operaciones de pretratamiento écido, basico e hidrélisis enzimética,
se basa en lo explicado anteriormente, se trata de tres operaciones (p = 3), en el cua el nimero
de equipos a instalar se toma de experiencias a partir de calculos en trabgjos anteriores a no
contar con una plantainstalada que presente esas operaciones.

Para la primera operacion, pretratamiento acido (p = 1), se propone una etapa (C; = 1), por lo
gue cualquier aternativa puede tener alo sumo una etapa. En el anexo 12.1 se incluyen tres
aternativas (y= 3) que se tienen en cuenta en esta etapa. En la primera se presenta la
triplicacion en paralelo fuera de fase de esta etapa, en la segunda se presentan cuatro equipos
en paralelo fuera de fase de esta etapa y en la tercera se presentan cinco equipos operando de
lamismaforma.

L a segunda operacion, pretratamiento bésico (p = 2), se propone una etapa (C, = 1), por lo que
cualquier alternativa puede tener a lo sumo una etapa. En el anexo 12.2 se incluyen tres
aternativas (o= 3) que se tienen en cuenta en esta etapa. En la primera se presentan seis

equipos en paralelo fuera de fase de esta etapa, en la segunda se presentan ocho equipos en
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paralelo fuera de fase de esta etapa y en la tercera se presentan diez equipos operando de la
mismaforma

La tercera operacion, hidrélisis enzimética (p = 3), € nimero de equipos se propone elevado
dado a tiempo de procesamiento de esta etapa, se propone una etapa (Cs = 1), por lo que
cualquier alternativa puede tener a lo sumo una etapa. En e anexo 12.3 se incluyen tres
aternativas (as= 3) que se tienen en cuenta en esta etapa. En la primera se presentan 28
equipos en paralelo fuera de fase de esta etapa, en la segunda se presentan 30 equipos en
paralelo fuera de fase de esta etapa y en la tercera se presentan 32 equipos operando de la

misma forma.

3.6. Superestructura para las oper aciones de prefer mentacion y fermentacion.

La superestructura para las operaciones de prefermentacion y fermentaciéon se basa en lo
explicado anteriormente, se trata de dos operaciones que siguen luego de las anteriores (p = 4,
5).

Para proponer e nimero de etapas a tener en cuenta en la superestructura se toma como
referencia instalaciones reales productoras de etanol del pais como Alcoholes Finos de Cafia
SA. ALFICSA, la cual produce 900 HL/d de alcohol extrafino a partir de miel final como lo
refieren (Albernas et al., 2010b), (Albernas et al., 2012d) y la destileria Santa Fé aedafia ala
fabrica de azlUcar Heriberto Duquesne que tal como lo apunta (Feijod, 2011) produce 500
HL/d de etanol apartir de miel final y jugo de losfiltros.

ALFICSA cuenta con una disposicion de 2 prefermentadores (de los cual es solo funciona uno)
con una capacidad de 210 m® y 10 fermentadores de 280 m® cada uno operando en paralelo
fueradefase

Santa Fé cuenta con 3 prefermentadores de 15 m® cada uno y 11 fermentadores de 100 m® cada
uno.

Para la operacion de prefermentacion (p = 4), se propone una etapa (C4 = 1), por lo que
cualquier alternativa puede tener a lo sumo una etapa. En e anexo 12.4 se incluyen tres
aternativas (a;= 3) gue se tienen en cuenta en esta etapa. En la primera hay una sola etapa,
mientras que en la segunda es la duplicacién en paralelo fuera de fase de esta etapa y la tercera

es latriplicacion en para el o fuera de fase de esta etapa.
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Para la operacion de fermentacion (p = 5), se consideran tres aternativas (as = 3) de una sola
etapa (Cs = 1), como se muestra en e anexo 12.5. En este caso, la primera aternativa consiste
en colocar 8 unidades en paralelo fuera de fase de esta etapa, la segunda alternativa consiste en
colocar 10 unidades en paralelo fuera de fase de esta etapa y la Ultima consiste en colocar 12
unidades en paralelo fuera de fase de esta etapa.

Latabla 3.5 describe los el ementos de cada una de | as alternativas para ambas operaciones. Se
indica el nimero de unidades duplicadas en fase (G) y fuera de fase (M) de cada una de las
etapas que componen cada aternativa;, ademés se indica la Ultima etapa de cada alternativa,
dato que se necesita para |os balances entre etapas y en €l caso de la Ultima para determinar la

produccion del proceso.

Tabla 3.5. Caracteristicas de la superestructura para | as etapas.

Pretrat Pretrat Hidrdlisis | Prefermenta | Fermenta
acido basico Enzimética cion cion
Etapa 1 Etapa 1 Etapa 1 Etapa 1 Etapa 1
Alternativa M=3 M=6 M =28 M=1 M=8
1 G=1 G=1 G=1 G=1 G=1
Alternativa M=4 M=8 M =30 M=2 M =10
2 G=1 G=1 G=1 G=1 G=1
Alternativa M=5 M =10 M =32 M=3 M=12
3 G=1 G=1 G=1 G=1 G=1

En todas las operaciones de las tres alternativas no se consideran unidades en fase, por las
caracteristicas propias de estas operaciones, es por ello que para el modelo esto corresponde a
G=1

3.7. Balance de masa elemental para el crecimiento en la prefermentacion.
Para la determinacion del rendimiento biomasa — sustrato en la prefermentacion, se aplican los
balances de masa por elementos, donde se utiliza la glucosa como sustrato y el amoniaco

como fuente de nitrogeno, a partir de la metodologia abordada por (Casas Alvero, 1998),
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(Castellanos Estupifian et al., 2001), empleando la levadura Saccharomyces Cerevisiae
(CH1.82 Oo58No.16) descrita por (Nielsen et al., 2003).

En el anexo 13 se muestra en detalle el desarrollo de estos balances de masa elemental, en el
cual se obtiene e rendimiento maximo biomasa/sustrato y los coeficientes de la reaccion

estequiométrica que describe esta operacion de prefermentacion.

V9 5 g mol Célula
x/S =58—mmmm
Max mol Sustrato

C6H1206 + 2,76 02 + 0,77 NH; - 4,83 CH1,32 00’53N0,16 +1,17 C02+ 3,48 Hzo

3.8. Balance de masa elemental para la formacion de producto en la reaccion de
fermentacion.
Para la determinacion en la fermentacion del rendimiento producto-sustrato, se plantea la
reaccion quimica tradicional en la obtencién de etanol, pues € objetivo de esa etapa es
producir etanol, y que la cantidad de biomasa formada no es apreciable en consideracién al
etanol formado, se hace la consideracién de tomar e microorganismo como enzima
catalizadora de esta operacion (Bu Lock y Kristiansen, 1991).

CeH1206 — 2 CoHgO + 2 CO;,
En lacual e rendimiento maximo producto/sustrato reportado es de:

mol e tan ol

(YP/S) max. = 2.0
mol glu cos a
3.9. Balance de masa de |las oper aciones fer mentativas.
Para |os balances de masa se mantiene la nomenclatura utilizada que hace mencion ala unidad
j dela aternativa ap paralaoperacionp,conj=1,...,Cp,ap=1,..., Apy p = 4,5; abordado
en el epigrafe 2.7 del capitulo 2 y que se refiere también a continuacion:
Concentracion de Biomasa:

dX
X o —VpX o (3.14)

dt = Hpg A pgj P/ paj

Concentracion de Sustrato:

USpi  Hpa X e (3.15)
dt Y

x/'s pa
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Concentracion de Biomasa No Activa:
dX mgerte
o]
- —v, X, (3.16)
Concentracion de Producto:
dEPaj — ’upaj X paj (317)
dt Yo
La expresion de la vel ocidad especifica de crecimiento
Con
S
ra (3.18)

/u _1umax,p ks’p + Spaj

Vp=4,5a=1 .., Ap j=1..Cp.

Donde: El rendimiento YX,S,paj es una medida de la eficiencia para la conversion sustrato-

biomasa y Ya,p, es una medida de la €eficiencia para la conversion sustrato-producto, se

obtuvieron a partir de balances de masa elementales ya sea para e crecimiento del
microorganismo en la prefermentacion, como en la formacion de producto en la fermentacion.

Estos balances fueron abordados en |los epigrafes 3.7 y 3.8 del presente capitulo.

3.9.1. Ecuaciones en diferenciasfinitas.
Para la discretizacion de las ecuaciones diferenciadles 3.14-3.17 se empled e método
trapezoidal para ecuaciones diferenciales ordinarias, de acuerdo a lo abordado por (Corsano,

2005). Sea h> 0y se definen los nodos de la grilladel tiempo por th=to+nh,n>0. Laforma

general del método trapezoidal pararesolver ?j—): =f(t,x) es.

X X 20 +5,) +a +%0)) @19

Este es un método explicito de un paso y posee una propiedad especia de estabilidad
(Atkinson, 1989). Las ecuaciones diferenciales discretizadas se resuelven mediante este
método en e Software Profesional, General Algebraic Modeling System, (GAMS) versién
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23.5, aplicando e Solver CONOPT especiaizado en la Programacion no Lineal, como un
conjunto de restricciones de problema global de optimizacion.
En e anexo 14 se muestra la discretizacion de las ecuaciones diferenciales (3.14) — (3.17).

Donde: n representa el nimero de nodos de la discretizacion. De estaforma, Xpaj,i esla

nodos
concentracion inicial de biomasa en launidad j, de la alternativa a de la operacién p (Kg /m?),

Spaj,i es la concentracion inicia de sustrato (Kg/m®), Xpaj,i +1es la concentracion fina de
biomasa (Kg/m®), Spaj,i +1es la concentracion final de sustrato (Kg /m?), h es la longitud de

paso en el método trapezoidal. v es la velocidad de muerte de la biomasa (h™?), pmax €S la
velocidad méxima de crecimiento especifico de biomasa (h™), E es la concentracién de
producto (Kg/m®), Yap €S € coeficiente de rendimiento de producto/sustrato, Yys €s €

coeficiente de rendimiento de biomasa/sustrato.

3.10. Restricciones de tiempo y secuenciamiento.

En e presente trabgjo se tendran en cuenta restricciones sobre el secuenciamiento de las
unidades, que estén definidas para un problema de transferencia sin espera (ZW). No se
considera operativamente factible e amacenamiento intermedio, por la degradacion que
sufririan los sustratos como ya se explico previamente.

Como bien se explico en el capitulo 1 la politica ZW considera que un lote procesado es
inmediatamente transferido a la etapa siguiente. Para esta politica se consideran las unidades
en paraelo, tal como ocurre en nuestras destilerias tradicionales. En este caso, € tiempo del
ciclo se aplicalaformula 3.4, explicada previamente.

T .
TC = max{ Fy } (3.20)
M pa

p=1.5 a=L., A j=l., C

Donde: My representa el nimero de unidades duplicadas en paralelo fuera de fase, Ty €
tiempo del procesamiento. Esta ecuacion fue reformulada para evitar el uso de funciones
discontinuas, transformando el “max” en restricciones de “>”. Para esta politica, |a tasa de

produccion es:
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Ap
% Baitimo, a titimo " itimo,  ditimo
Pr=2= (3.21)

TC

Donde: E es la concentracion de producto (Kg /m®), V es el volumen delalote (m®) y TC es e
tiempo del ciclo (h).

3.10.1. Ecuaciones de alimentacionesy conexiones de fer mentador es.

Ecuaciones de Volumen:

Parala operacion de prefermentaci on:

ML . +W . =Alm . ,Vp=4a=1.., Ap j=1., C 322
0 0 og " P P p (322)

Parala operacion de fermentacion:

ML +HB . +W__ —Alim . Vp=5a=1..Ap,j=L..C 3.23
pa " Cpg T Vpg T Mg VP> P P (323)

Donde: ML es e volumen de mieles a utilizar (m®), W: es e volumen de agua a utilizar (m?),
Alim: Es la alimentacién a los fermentadores (m®) y HB es el volumen de hidrolizado de
bagazo (m°)

Paralapolitica ZW:

Vo + Mmoo o=V
P -1 3 pa

Vp=2425a-=1., Ap, j=1l. Cp (3.24)

En cada dternativa planteada en la superestructura, € primer prefermentador de la serie (p =
4, = 1), puede recibir un inéculo adicional:

Volumen de inéculo:

. inoc.
Donde:
i i Inoc.
inoc . inoc . a
Va = W, + (3.26)

# inoc.
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Donde: V™ es el volumen dein6eulo utilizado en laaternativaa (m°), Oinoc es la densidad
del inéculo (Kg/m?),
Balances de masa

Ecuaciones de |a contribucion de azlicares en las alimentaciones:

Balance de sustratos por componentes, miel e hidrolizado de bagazo:

S 4 = ML SML + x1

X paj Vpaj Spaj .0 paj pa,j-1Vpa,j-15pa,j-1n

nodos

X2 paj VpaJ Spaj 0 = HB paJ SHB + X2 pa,j—lvpa,j—lspa,j—l,nnodos

vp>l,a=1,..,Ap j=1.,Cp (3.28)

Donde: x1 es e por ciento de contribucion de ART de las mieles, x2 es € por ciento de
contribucion de ART del hidrolizado de bagazo, S es la concentracién de sustratos.

Parap=4,j=1
Mg Vi S, o = Mboga Swe (329)

X2 11 Vi S1at o = HB 1 ShB

3.10.2. Restricciones de conexion de fer mentador es.

Biomasa:
final ini .
X Y, = =1 3.30
Za: pref ,a  pref | g Z fer, & fer,aj ’ (330

Biomasa no activa:

fina ini -
Xd . = =1 331
Za: pref, a pref g Z fef | fer, a . (331
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Sustrato:
final ) ~ ini
Z Spfef , & Vpref , @ " Z Sfer,aj,AIim.A“m'fer,aj a Z Sdfer,aj err,aj
a a a
j=1 (3.32)
Producto:
Epa, j—1,nodos’pa, j-1 = Epaj,0Vpaj }p=5’a =1..,Ap,j=2 (3.33)
Labiomasainicial parael primer prefermentador, (p = 4), esta determinada por:
inoc .., inoc .
a Va = X1a1,0V1a (334)

Donde: X™®"™ es |a concentracion de biomasa no activa (Kg/m®), E es la concentracién de
producto (Kg/m?®)

3.11. Par &@metros considerados en la optimizacion del proceso de produccion de etanol.
Para |os modelos se consideré un horizonte de tiempo de 7200 h afio™ (300 dias afio™) y una
tasa fija de produccién de etanol de 500 HL dias™. A continuacién se muestran algunos de
los principales pardmetros empleados en € modelo para ambas operaciones. Los demas
pardmetros se pueden apreciar en € anexo 15, asi como €l desarrollo detallado de todo €l
modelo en GAMS,

Tabla 3.6. Principal es Parametros empleados en | as operaciones de prefermentacion y

fermentacion.

Par&metro Valor UM Referencia
I max Prefermentacion 0,461 ht (Caicedo, 1999)
I max fErmentacion 0,1 ht (Nielsen et al., 2003)

. . mol células/mol Calculado
Y x/s méx prefermentacion 58 wusirato (Epigrafe3.7)

) - mol etanol/mol Calculado
Y p/s max fermentacion 1,99 Sustrato (Epigrafe 3.8)
Ks ( Constante de ) .
Satl(Jracién del sustrato) 25 mg L™ (Nielsen et al., 2003)
a 63400 - (Montagna et al., 2000)
B 0,6 - (Montagna et al., 2000)
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En este caso e volumen se emplea en m®, para el calculo de los costos de |os equipos con los

valoresde a y 3 dados.
Tabla 3.7. Costos de materiales empleados en e modelo.
Sustrato y/o Nutriente Valor ($/TN) Referencia
Bagazo 7,00
NaOH 49,00
Miel final 64,80
Agua 053 (Departfamento de
Etanol (HL) 47,00 ECO”X;E' 2 rEeT;’r&‘a
Antiespumante 225,00 N .
Acido Sulfirico 98,22 Heriberto
Urea 390,00 Duquesne’, 2013)
Nutrientes 9,28
V apor 4,14
Enzima (m°) 805,04 (Morales, 2012)

3.12. Estimacion del tiempo de hidrélisis enzimatica 6ptimo.

Como se reflg6 en latabla 3.2, el tiempo de reaccion de la hidrélisis enzimética se calcula a
partir del modelo obtenido en la ecuacién 2.39. Es importante resaltar en este punto que esta
etapa es una de las criticas del proceso por su larga duracién, por 1o que se debe andlizar la
obtencion de un tiempo minimo que permita obtener un nivel de ART adecuado y que
garantice la eficiencia de |a etapa. Para este andlisis se empled el experimento 1-R mostrado
en la figura 2.4 del capitulo precedente, que muestra la formacién de ART en e tiempo. De
este estudio se obtiene que a las 24 h se producen 45,56 g/L, sin embargo, a las 48 h la
formacion maxima de ART es de 58 g/L, por lo que si se establece como punto final de
andlisis 24 h se degjan de producir 12,44 g/L evitando un tiempo de esperade 24 h.

Teniendo en cuenta esto, se implementa en e GAMS el modelo global, haciendo variaciones
en los tiempos de reaccién de la hidrdlisis enzimética de acuerdo con los establecidos en la
tabla 3.8.

Tabla 3.8. Tiempos de reaccion y ART obtenidos en la hidrdlisis enzimética.

Tiempo de reaccion hidrdlisisenzimética (h) | ART hidrolizado (g/L)
5 24,59
10 35,52
15 39,55
18 40,56
24 45,56
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Con €ello se obtienen 5 corridas diferentes, es decir 5 disefios distintos en cada uno de los
casos, por lo cual se estudian 4 alternativas.

Alternativa 1: comprar todo €l equipamiento y vender etanol.

Alternativa 2: acoplarlo a una destileria y vender etanol (no se compra prefermentacion y
fermentacion)

Alternativa 3: comprar todo el equipamiento y vender etanol y furfural

Alternativa 4. acoplarlo a una destileria y vender etanol y furfura (no se compra
prefermentacion y fermentacion)

Lo cual da como resultado 4 alternativas con 5 opciones de disefio dentro de cada una de ellas
(ver anexo 16); por lo que en cada caso se hizo €l estudio de factibilidad de estos resultados
con la con la metodologia de (Peters y Timmerhaus, 1968), en busca del tiempo de hidrélisis
enzimética Optimo en cada una de ellas.

Se analiza una primera variante de comprar todo € equipamiento y vender solo etanol, como
se puede apreciar en la figura 3.1, en esta variante el tiempo optimo global es de 24 h'y se
recupera en 13 afos, que es donde presenta e minimo global, lo cua no es econémicamente
factible, por lo cua se desecha esta alternativa.

PRD (a) 19
18
17
16
15

14

13

5 10 15 20 25

t hidrol enzimatica (h)

Figura 3.1. Perfil de PRD - tiempo de hidrdlisis enzimética en la aternativa de comprar todo

el equipamiento y vender etanol.

Haciendo un andlisis de emplear € hidrolizado obtenido junto con las mieles de una destileria
y completar la capacidad de la misma, por no disponer de miel paratodo € afio, implica que
en el proceso inversionista no se compran los equipos correspondientes a las etapas de

prefermentacion y fermentacion. Esta alternativa de acoplar a una destileria, implicaria que la
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etapa de hidrdlisis enzimética tendria una duracion de 24 h y lainversion total serecuperaen 4

anos, como se puede apreciar en lafigura 3.2.

PRD{a) 5,5
5,3
5,1
4,9
a,7
a,5
a,3
a,1
3,9
3,7
3,5

5 10 15 20 25

t hidrol enzimatica (h)

Figura 3.2. Perfil de PRD - tiempo de hidrdlisis enziméatica en la alternativa de acoplarlo a

unadestileriay vender etanol.

Para este caso se propone emplear la mezcla de sustratos 50 % y 50 % tomando como base el
estudio realizado por (Morales, 2012) de esta mezcla, que a partir de los por cientos de
sustratos empleados, con € siguiente modelo obtenido por la misma, se obtiene un grado
alcohdlico del fermento de 5,03 %. Este valor se encuentra en el orden de los obtenidos para
fermentaciones (4-6,5 % acohdlico) previas a la etapa de destilacion de etanol
(Colectivo_de_autores, 1983), (Géalvez, 1988) y (Fabelo, 1998).

Y1=5,191 X1+ 4,6575 X, + 0,433X1 X2 R?>=71,57%
Donde, Y, es € por ciento alcohdlico obtenido, X; y X, son los por cientos de miel e
hidrolizado de bagazo.
Esta variante es la primera més atractiva aimplementar.

Haciendo un andlisis de la produccion de coproducto (furfural), en conjunto con el bioetanol,
se aprecia que para el caso de comprar todo el equipamiento el PRD minimo de 3,1 afos, se
encuentra a las 5 h (Ver figura 3.3), lo cua implica que lo importante en este caso no es la
produccion de azlcares para obtener bioetanol, pues alas 5 h solo se han obtenido 24,59 g/L
de ART, 0 sea que este caso le da mayor importancia a la produccién de coproducto, por lo

que esta alternativa no resulta atractiva para su implementacion.
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PRD(a) 3,6
3,5
3,4
3,3
3,2

3,1(

3

5 10 15 20 25

t hidrol enzimatica {h)

Figura 3.3. Perfil de PRD - tiempo de hidrdlisis enzimética en la aternativa de comprar todo
el equipamiento y vender etanol y furfural.

Un dltimo andlisis de la posibilidad de aprovechar la capacidad instalada en prefermentacion y
fermentacion a acoplarlo a una destileria y produciendo ademas furfural, arroja un mayor
aprovechamiento del bagazo para la produccién de azlcares, permitiendo recuperar la
inversion en 1,5 afos, que es donde se encuentra el dptimo global, como se apreciaen lafigura
3.4y e tiempo Optimo es de 18 h.

PRD {a) 1,7
1,68
1,66
1,64
1,62

1,6
1,58
1,56
1,54
1,52

1,5
1,48

5 10 15 20 25

t hidrol enzimatica (h)

Figura 3.4. Perfil de PRD - tiempo de hidrdlisis enzimética en la aternativa de acoplarlo a

unadestileriay vender etanol y furfural.

La variante més atractiva a aplicar es la de obtener €l bioetanol acoplado a una destileria
empleando € hidrolizado de bagazo como un sustrato complementario para satisfacer la

carencia de miel de lamismay a implementarla, si se logra tener un mercado seguro para el
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furfural, pues entonces se completaria la inversion en este sentido, teniendo en cuenta la

dltima variante analizada.
3.13. Resultados 6ptimos obtenidos mediante la implementacién en GAMS.
Como se puede apreciar en la tabla 3.9, las inicializaciones implementadas en e programa

permitieron que la convergencia hacia el éptimo se hiciera en bajos tiempos de procesamiento.

Tabla 3.9. Aspectos generales de gjecucién del programa.

Parametro Valor UM
No. de ecuaciones 758 -
No. devariables 785 -
No. elementos no lineales 2650 -
Tiempo de CPU 0,016 S

Para la primera alternativa seleccionada a partir del analisis de rentabilidad de acoplarlo a una

destileriay vender etanol se obtienen los siguientes resultados:

Tabla 3.10. Solucién éptimadel modelo.

P : Tiempo total de 3
Opcion Optima No. equipos procesamiento (h) V (m?)
Pretratamiento acido
1 | 3 | 2,54 | 99
Pretratamiento basico
1 | 6 | 2,76 | 57
Hidrdlisis enzimatica
1 | 28 \ 29,0 | 143
Prefermentacion
1 | 2 | 4,28 | 10
Fermentacion
2 | 12 \ 30,0 | 85
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Tabla 3.11. Resultados econdmicos obtenidos con € modelo global en lavariante de

acoplarlo aunadestileriay vender solo etanol.

Aspecto Valor UM
Costo Sustrat_os—,l\! u_trl entgs Qr_etratammntos e 317,14 &h
hidrolisis enzimética
Costo Sustratos-Nutrientes prefermentacion 370,09 $/h
Costo Sustratos-Nutrientes fermentacion 63,29 $/h
Costo Sustratos-Nutrientes total 750,52 $/h
Costo Sustratos-Nutrientes total 5403 744 $/a
Inversion pretratgml, entose hidrdlisis 1155 297.6 $
enzimatica
Costo total de produccion 874,28 $h
Costo total de produccion 6 294 816 $/afio

Parala determinacion de la ganancia se emplea € método de (Petersy Timmerhaus, 1968).
Vp =P-pv

G=Vp-CTP

Donde: P es la produccion (HL/a), pv es € precio de venta del producto ($/HL), CTP es €
costo total de produccion ($/a), Vp es el valor de la produccion ($/a)

Tabla 3.12. Determinacion de larentabilidad del proceso en la variante de acoplarlo auna

destileria vendiendo etanol.

Aspecto Valor UM
Costo total de produccién 6 294 816 $/a
Produccién etanol 150 000 HL/a
Precio de venta del etanol 70,00 $HL
Valor de la produccion 10500000 | 9%/a
Ganancia 4 205 184 $/a
Costo de produccion unitario 41,97 $/HL

Tabla 3.13. Indicadores dinamicos de rentabilidad en la variante de acoplarlo auna destileria

vendiendo etanol.

I ndicador Valor UM
VAN 12170 992,17 $
TIR 47,0 %
PRD 4,0 anos
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VAN {$) 50000000,00

40000000,00

30000000,00

20000000,00

10000000,00

0,00

1 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16
-10000000,00 Afios

-20000000,00

Figura 3.5. Perfil del VAN de lavariante de acoplarlo aunadestileriay vender solo etanol.

Tabla 3.13. Resultados econdémicos fundamental es obtenidos con e modelo global en la

variante de acoplarlo auna destileriay vender etanol y furfural.

Aspecto Valor UM
Inversion pretratgm[ e_ntos ehidrdlisis 11552976 $
enzimética
Inversién para furfural 65 195,72 $
Costo total de produccion 883,33 $/h
Costo total de produccion 6 359 976 $/aio
Produccion etanol 150 000 HL/a
Precio de venta del etanol 70,00 $/HL
Valor delaproduccion etanol 10 500 000 $la
Produccién de furfural 4 691 988 Kg/afio
Precio de venta del furfural 1,80 $Kg
Vaor de la produccién furfura 8445578,4 $/a
Valor total de laproduccion 18 945 578,4 $/a
Ganancia 12 585 602,4 $/a

* La produccién de furfural es tomada de los trabajos de (Granado, 2013) y (Cornes, 2013)
que procesaban iguaes capacidades de produccién e iguales cantidades de bagazo. La
inversion del furfural fue estimada a partir de los resultados obtenidos por (Morales, 2012).

Tabla 3.14. Indicadores dinamicos de rentabilidad en la variante de acoplarlo a una destileria

vendiendo etanol y furfural.

I ndicador Valor UM
VAN 53 771 978,05 $
TIR 140 %
PRD 15 anos
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Figura 3.6. Perfil del VAN de la variante de acoplarlo a una destileriay vender etanol y
furfural.

3.14. Diagrama de Gantt dela opcion optima

Con los resultados Optimos obtenidos se determina € tiempo del ciclo de cada operacion,
como se muestra en la tabla 3.15, y el tiempo del ciclo del proceso que es de 2,5 h, es decir
gue cada 2,5 h se obtiene un nuevo lote final de fermento listo para ser destilado.

Tabla 3.15. Tiempos del ciclo de cada operacion.

., ., Tiempo deciclodela
Operacion Relacion (T;/M) etapa (h)
Pretratamiento acido 2,54/3 0,85
Pretratamiento béasico 2,76/6 0,46
Hidrélisis enzimética 29/28 1,04
Pr efer mentacion 4,28/2 2,14
Fermentacion 30/12 25

Con todos los resultados se construye el diagrama de Gantt que se muestraen lafigura 3.7.

Como se puede apreciar en dicho diagrama todas las etapas operan bajo la politica de cero
espera, excepto la de hidrolisis enzimética, pues es necesario colocar tanques de
amacenamiento para el hidrolizado que almacenaran el contenido de un hidrolizador antes de
pasar a fermentacion con el objetivo de lograr que los equipos previos a esta etapa sean mas
pequeiios. En este tanque hay una espera maxima igual €l tiempo del ciclo del proceso que es

de 2,5 h, tiempo que no afectala calidad del hidrolizado enzimatico.
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En este caso, asumiendo la espera maxima, el tiempo total del proceso es de 66,8 h = 2,8 dias,
este es el tiempo que demora en obtenerse el primer lote completo de fermento. Unavez quela
planta esté a régimen, cada 2,5 h estara listo un nuevo fermentador para ser destilado,
garantizando la continuidad de |a etapa de destilacion.

En los andlisis preliminares mostrados en € epigrafe 2.1.4 € tiempo total del proceso era de
2,6 dias, pero @ tiempo del ciclo del proceso también tenia ese mismo valor, es decir que
habia que esperar 2,6 dias para que estuvieralisto el siguiente fermentador. Con la aternativa
analizada se reduce el tiempo del ciclo en 59,9 h.
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Figura 3.7. Diagrama de Gantt de la opcion éptima de acoplar a una destileria vendiendo etanol.
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3.15. Conclusiones Parciales

1

La primera variante Optima a introducir es la de obtener el bioetanol acoplado a una
destileria empleando € hidrolizado de bagazo como un sustrato complementario para
satisfacer la carencia de miel delamisma, esta dternativa presenta un VAN de
$12170992,17 y un PRD de 4 afios.

La segunda variante Optima a implementar es la de obtener el bioetanol acoplado a una
destileria vendiendo etanol y furfural, si se logra tener un mercado seguro para €
furfural, lamisma presentaun VAN de $ 53 771 978,05 y un PRD de 1,5 afios.

El andlisis combinado del modelo matematico con los indicadores dinamicos de
rentabilidad demostré que e tiempo éptimo de hidrolisis enzimética en la alternativa
de acoplarlo a una destileria y vender etanol es de 24 h obteniendo 45,56 g/L de
hidrolizado y en la aternativa de obtener e bioetanol acoplado a una destileria
vendiendo etanol y furfural es de 18 h obteniendo 40,56 g/L de hidrolizado.

La configuracion dptima determinada contempla 3 hidrolizadores &cidos de 99 m®, 6
bésicos de 57 m®, 28 enziméticos de 143 m®, dos prefermentadores de 10 m® y 12
fermentadores de 85 m?, todos operando en paralelo fuera de fase.

L os tiempos de operacion obtenidos son de 2,54 h en el pretratamiento acido, 2,76 h en
el basico, 29 h en la hidrdlisis enzimética, 4,28 h en la prefermentacion y 30 h en la
fermentacion, con un tiempo del ciclo del proceso de 2,5 h.

En la organizacion el proceso todas las etapas operan bajo la politica de cero espera,
excepto la union de hidrdlisis enzimética con fermentacion en la que se aplica la
politica de almacenamiento intermedio finito, con € empleo de un tanque de
almacenamiento que tiene una espera maximaigual a tiempo de ciclo del proceso de
2,5h.
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CONCLUSIONES

. El procedimiento propuesto es aplicable para € andlisis, sintesis y disefio 6ptimo de
cual quier tecnologia que contenga etapas discontinuas, teniendo en cuenta € tiempo de
duracién de las etapas y del proceso, € tiempo de ciclo limitante, € andisis de la
existencia 0 no de solapamientos y la modelacidn de |as etapas para la obtencion de un
modelo global que es optimizado.

. La superestructura analizada como metodologia de resolucion del problema de
optimizacion a ser resuelta mediante un modelo matemético de programacion no
lineal (NLP) y contemplar en forma esquematica las posibles configuraciones de la
planta discontinua en el mismo modelo, teniendo en cuenta aspectos técnicos y
conocimientos generales del disefiador sobre la tecnologia, permitié obtener el disefio
Optimo de la misma al minimo costo.

. A través del método diferencial de andlisis de datos, aplicando la técnica de los
minimos cuadrados, se determinaron |os modelos de las expresiones de velocidad para
la liberacion de xilosa y liberacion de lignina de los pretratamientos acido y bésico
respectivamente, por ser estos los propositos de las etapas, presentando un orden de
reaccion de 4,63 paralaxilosay 0,0464 paralalignina.

. Mediante la aplicacién del modelo cinético simplificado a partir de un mecanismo
pseudo-homogéneo de Michaglis — Menten propuesto por (Li et al., 2004) se
determinaron los principales parametros de la expresion de velocidad en la hidrdlisis
enzimética, a partir de los resultados obtenidos en € laboratorio, como son
Km=217,49¢/L,k=0,735h"'yK,=32,6 g/L.

. Las dos variantes 6ptimas a introducir son en primer lugar, la de obtener el bioetanol
acoplado a una destileria empleando el hidrolizado de bagazo como un sustrato
complementario para satisfacer la carencia de miel de lamismay en segundo lugar la
de producir bioetanol y furfural, una vez que esté garantizado € mercado para este
ultimo, ambas con indicadores econdmicos positivos.

. La configuraciéon éptima encontrada permite reducir e tiempo del ciclo del proceso
respecto a los andlisis preliminares en 59,9 h, logrando asi la continuidad del proceso
global.
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Recomendaciones

RECOMENDACIONES

Incorporar a procedimiento los aspectos relacionados con la incertidumbre de las
variables mangjadas, asi como la integracion material y energética en procesos
discontinuos afin de lograr un estudio mas completo de la tecnologia.

. Aplicar los resultados obtenidos en € presente trabajo en alguna destileria del pais para
incorporar otra fuente de sustrato azucarado, mejorando su economia y logrando una
mayor diversificacion de laindustria a coholera cubana.

. Analizar la posibilidad de aplicacion de otras politicas de transferencia entre tareas y
compararla con las estudiadas en busca de reducir los tiempos involucrados en las
distintas operaciones, especialmente las etapas de hidrélisis enzimaticay fermentacion,

teniendo en cuenta la tendencia de | os sustratos de descomponerse en € tiempo.

4. Realizar un andlisis del impacto ambiental de las corrientes residuales del proceso.

Incorporar @ modelo de NLP los modelos relacionados con la obtencidon de otros
coproductos del proceso como el CO, y la obtencion de levadura torula a partir de
mieles y/o vinazas.

. Modear la configuracion de hidrdlisis y fermentacion simultédnea a fin de reducir €

numero de equipos, comparado con latecnologia analizada.
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ANEXOS
Anexo 1. Diagrama de flujo del proceso de obtencion de etanol empleando hidrolizado de bagazo.
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Anexo 2. Formas de conduccion de las etapas y tiempos de duracion (Analisis

preliminares).
N° Etapa Tipodeetapa| Tiempo | UM
1 | Cargadel hidrolizador acido Discontinua 15 min
2 | Caentamiento del hidrolizador acido Discontinua 30 min
3 | Hidrdlisis &cida Discontinua 40 min
4 | Enfriamiento del hidrolizador acido Discontinua 15 min
5 | Descargadel hidrolizador écido Discontinua 15 min
6 | Condensacion de furfural Continua 40 min
7 | Lavado - Filtracion Continua 10 min
8 | Cargade hidrolizador béasico Discontinua 15 min
9 | Caentamiento del hidrolizador béasico Discontinua 30 min
10 | Hidrdlisisbésica Discontinua 1,0 h
11 | Enfriamiento del hidrolizador bésico Discontinua 15 min
12 | Descargadel hidrolizador basico Discontinua 15 min
13 | Recuperacion de Etanol Continua 10 min
14 | Filtracion Continua 10 min
15 | Cargadel hidrolizador enzimético Discontinua 15 min
16 | Hidrdlisis enzimética Discontinua 24 h
17 | Descargadel hidrolizador enzimético Discontinua 15 min
18 | Filtracion Continua 10 min
19 | Dilucién delamiel Discontinua 2 h
20 | Prefermentacion Discontinua 4 h
21 | Siembra del fermentador Discontinua 1 h
22 | Llenado del fermentador Discontinua 8 h
23 | Agotamiento del fermentador Discontinua 12 h
24 | Destilacion del fermentador Continua 6 h
25 | Limpiezadel fermentador Discontinua 1 h
. 64,00 h
Tiempo Total del Proceso 263 .
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Anexo 3. Diagrama de Gantt obtenido con el Microsoft Project (Andlisis preliminares).
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Anexo 4.1. Balances de masa y energia de la etapa de hidrdlisis acida.

Datos Ecuaciones Resultados
% &cido=1,25 %( base .. Xglucosa(i) G(i)=117143,30 Kg/d
fibra seca) G('):T'
) oea(i X (i) = 73612,08 Kg/d
Relacion solido- X(i)=%-8
liquido=1:4 Xlignina(i) L (i) =49344,07 Kg/d
Hy=4 L(i) = ol g
t1=25C 100 Bs= 240099,45 Kg/d
t2=175°C _ _ _
Cp (bagazo) = 2,303 Bs=G(i) + X(i) + L(1) A = 20566,55 Kg/d
KJKg'C
Avapor (9 atm) = A=B-Bs Ac = 3258,33 Kg/d
2778.65 KIKg ,
Ac— B-%Acido Ag = 1039405,67
B = 260 666 Kg/dia 100 Kg/d

Composiciones del
bagazo inicial:
Xglucosa(i) = 44,94 %
Xxilosa(i) = 28,24 %
Xlignina(i) = 18,93 %

Avcf = 1997 KJKg

5009 bagazo — 30g
furfural

Composiciones del
solido pretratado:

Xglucosa(sl) = 44,78%
Xxilosa(sl) = 7,60 %
Xlignina(sl) = 18,77 %

hdad (s1) =70 %
Ei=75%
Concentraciones en €
liquido residual

% C(xilosa(l)) = 3.64qg/I
2%

C(furfural(l))=12g/I

500g bag—»Vc =

Ag=(B-H,)-Ac

Balance energético:
Qg=Qc
Mcf — B-30

500
Qg = B-Cp(bagazo) - (t2—t1) + Mcf - Avcf

Qc = Mv- Avapor

My=_9
Avapor

Xglucosa(sl) - B- E,
10000

Xxilosa(sl)-B- E,
10000

Xlignina(sl)-B- E,
10000

G(sD) =

X (sl) =

L(sl) =

S;=G(s1) + X(sl) + L(sl)

ag(ep) - e (<0 S
98 = 100~ hdad(s1)

_ B-1000- 2500
500-1000

Mcf = 15639,96 Kg/d

Qg = 121280069,8

KJd

Mv = 43647,12 Kg/d

G (S)) = 121815,74

Kg/d

X (Sy) = 32609,32

Kg/d

L (Sy) = 41387,24

Kgld

S, = 195812,3 Kg/d

Ag (S1) = 456895,37

Kg/d

Vcf =1303330 L/d

Furfural (I) =
15639,96 Kg/d

X (1) = 5213,32 Kg/d

Cargavol acida=
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2500ml Vcf - c( furfural (1)) 2290,86 m*/d

Furfural (1) =
1000
pmezclaécida=579K% \ X (1) - B-#CCilosa())
100

Cargavol acida =
G(i)+ X(i)+ L(i) + Ac+ Ag + Mv
p mezcla écida

Leyenda

t1: temperatura de entrada del bagazo a etapa de hidrdlisis &cida (°C)

t2: temperatura de salida del bagazo de la primera etapa de pretratamiento (°C)
H1: hidromdédulo etapa écida

Cp: capacidad calorifica del bagazo (KJKg'C)

Avapor: entalpia de cambio de fase del vapor ala presion de 9 atm (KJKg)
B: cantidad de bagazo inicial (Kg/d)

Xglucosa (i): composicion de glucosa en e bagazo inicial (%)

Xxilosa (i): composicion de xilosaen € bagazo inicial (%)

Xlignina (i): composicion de ligninaen el bagazo inicia (%)

G (i): cantidad inicial de glucosa (Kg/d)

X (i): cantidad inicial de Xilosa (Kg/d)

L (i): cantidad inicial de Lignina (Kg/d)

Bs: Cantidad de bagazo en base seca (Kg/d)

A: cantidad de agua que contiene €l bagazo que se alimenta (Kg/d)

Ac: cantidad de écido sulfurico necesario para el pretratamiento (Kg/d)

Ag: Cantidad en kg de agua que entra a la etapa (K g/d)

Qqg: Cdor ganado (KJKgdia)

Qc: Cdlor cedido (KJKgdia)

Mcf: masa de condensado de furfural (Kg/dia)

Avcf: Entalpia de cambio de fase de los vapores furfurilicos (KJK Q)

Mv: masa de vapor necesario en laHidrdlisis acida (Kg/d)

Xglucosa (s1): composicién de glucosa en € solido pretratado (%)
Xxilosa(sl): composicion de xilosa en el solido pretratado (%)

Xlignina(sl): composicion de lignina en el solido pretratado (%)

E1: eficiencia de recuperacion de la etapa de hidrolisis acida (%)

hdad(s): humedad del solido pretratado (70 %)

G (sl): cantidad de glucosaen el solido alasalida del primer tratamiento (Kg)
X (s1): cantidad de xilosaen el solido ala salidadel primer tratamiento (Kg)
L (sl): cantidad de ligninaen el solido ala salida del primer tratamiento (Kg)
Si: Cantidad de solido ala salidadel primer tratamiento (Kg)

Ag (sl): Agua contenida en el bagazo pretratado (Kg)

Vcf: volumen de condensado de furfural (L)

F (I): Cantidad de furfural en el liquido residual (Kg)

X (1): Cantidad de Xilosaen € liquido residual (Kg)
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Anexo 4.2. Balances de masa y energia de la etapa de hidrdlisis basica.

Datos Ecuaciones Resultados
% etanol = 30 % (base fibra Et = %etanol -H,-S Et = 411205,83 Kg/d
seca) B 100
_ %NaOH - S NaOH = 5874,37 Kg/d
% NaOH = 3 % (base fibra NaOH = 100

seca)

Relacion sdlido-liquido = 1:7
RSL,=0.14

Hy=7

t1=60°C

t2=185C

p(etanol) = 0,78934 Kg/L
p(NaOH) = 1,2356 Kg/L
Cp(bagazo) = 2,30 KJKg°’C

Avapor(9 atm) = 2778,65
KJKg

hdad2 = 42 %
Composiciones del sdlido a
la salida del pretratamiento
2

Xglucosa(s2) = 68,67 %
Xxilosa(s2) = 8,86 %
Xlignina(s2) = 18,35 %

E2=82%

pmezcla basica=856 K%s

Ag, =(S -H,)- Et—NaOH — Ag(S)

Balance energético

Qg=Qc
Qg =S, - Cp(bagazo) - (t2—-1t1)

Qc = Mv- Avapor

Avapor
_ Ez ) E1
<100
G(s2) = E ... Xglucosa(s2) B
100 100
X (s2) = E ., Xxilosa(s2) B
100 100
L(s2) = E ., Xlignina(s2) B
100 100
S, =G(s2) + X(s2) + L(s2)
*
Agua(S2) = _hdad,*S,
100 - hdad 2

G(1,) = G(sl) - G(s2)
X(1,) = X(s) - X(s2)
L(1,) = L(s) - L(s2)

L, =G(l,)+ X(I,)+L(I,)
Agua(lz) = Ag(§)+Agz
Carga vol basica =

S +Et+ NaOH + Ag, + Mv
p mezcla basica

Ag, = 496710,53 Kg/d
Qg = 56296036,25 K J/d
Mv = 20260,21 Kg/d
Eren = 61,5 %

G (S) = 110084,6 Kg/d
X (S) = 14203,43 Kg/d
L (S) = 29416,8 Kg/d
S, = 153704,83 Kg/d

Agua(S,) = 1113035
Kg/d

G (12) = 11731,14 Kg/d
X (12) = 18405,89 Kg/d
L (12) = 11970,44 Kg/d
L, = 42107,47 Kg/d

Agua (I2)=953605,9
Kg/d

Cargavol basica= 1319
m’/d

Leyenda

t1: temperatura de entrada del bagazo a etapa de hidrdlisis basica (°C)

t2: temperatura de salida del bagazo dela segunda etapa de pretratamiento (°C)
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H>: hidromédulo etapa basica

Cp: capacidad caorifica del bagazo (KJKg'C)

Avapor: entalpia de cambio de fase del vapor alapresiéon de 9 atm (KJKQ)

B: cantidad de bagazo inicial (Kg/d)

S;: Cantidad de sdlido ala entrada del segundo pretratamiento (K g/d)

Et: Cantidad de etanol que se suministra ala etapa de hidrolisis béasica (Kg/d)

NaOH: Cantidad de hidroxido de sodio que se suministra ala etapa de hidrolisis basica (Kg/d)
hdad2: Humedad contenida en € solido S; alaentrada del segundo pretratamiento (%)

Agy: Cantidad de agua que se suministra alaetapa de hidrolisis basica (Kg/d)

Xglucosa (s1): composicién de glucosa ala entrada del segundo pretratamiento (%)

Xxilosa (s1): composicién de xilosa ala entrada del segundo pretratamiento (%)

Xlignina (sl): composicién de ligninaala entrada del segundo pretratamiento (%)

G (s2): cantidad de glucosa en el sdlido alasalidadel segundo pretratamiento (Kg/d)

X (s2): cantidad de xilosaen el solido ala salidadel segundo pretratamiento (Kg/d)

L (s2): cantidad de ligninaen € solido ala salidadel segundo pretratamiento (Kg/d)

Agua (s2): cantidad de agua en el solido ala salidadel segundo pretratamiento (Kg/d)

Mv: masa de vapor necesario en la hidrolisis basica (K g/d)

E.: eficiencia de recuperacion de la etapa de hidrdlisis bésica (%)

Erea: €ficienciareal de recuperacion de la etapade hidrolisis basica (%)

G (I2): Cantidad de glucosa presente en e liquido obtenido en e segundo pretratamiento
(Kg/d)

X (I2): Cantidad de xilosa presente en el liquido obtenido en el segundo pretratamiento (Kg/d)
L (I2): Cantidad de lignina presente en el liquido obtenido en el segundo pretratamiento (Kg/d)
L,: Cantidad de liquido obtenido en el segundo pretratamiento (K g/d)

Agua (l,): Cantidad de agua presente liquido obtenido en el segundo pretratamiento (Kg/d)
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Anexo 4.3. Balances de masa y energia de la etapa de hidr dlisis enzimatica.

Datos Ecuaciones Resultados
Vi = 2100 Mt=1537048,3 Kg/dia
S,= 153704,835 kg/d ~ T s
S, Feagazo=80,05 m*/h
G(SZ): 110084.5955 kg/d Bagazo ﬁ
X(2)= 14203.4296 kg/d p(bagazo) Fe=1,95 m¥h
L(s2)= 29416.81 Kg/d
F—c 21000 1| =5763031 Kgh=

Cs= 10 % sdlido e 24.(110°) | 138334344 Kg/d
Ce=20 UPF/g = 0,305 mil/g Mt - 90 Fegua-+ enzimay=57,6 m°/h

p(bagazo) = 80 Kg/m?®

Lo o ==
Enziméatico 100 . 24

Fagua) = 55,65 m*/h

L
=1 K ° F ua+enzima) — . F =1 71 3h
p(aguad) = 1000 Kg/m (ag ) »(agua) total = 137,65 m*/
hdads; = 60,5 % G (s3) = 30054,7 Kg/d
Fagua = F(agua+enzima) - I:Enzima\
TCG=0,7304 X (s3) = 3550,9 Kg/d
TCX =0,75 Foa = Faga + Femina + Faagam L (sS3) =29416,81 Kg/d
= 63022,41 Kg/d
Gisg) = Gisa) — (G(sz) 'TCG) = 9
Xsy = X(sy) ~ (X(sz) 'TCX) Agua (s3)=96527,99
Liss = Liso) Kgd
S =G + Xis9 t sy | G (15)=80020,89 Kg/d
AdU _ §;-hdad,
949 = (100_hdad;) | X (19=1065253 Kg/d
Gl:=G(5,)-G(S) Agua(l;)=1286815,45
Kg/d
X3 =X(S,) - X(S;)
L3 =1377497,87 Kg/d
Agual, = Lg — Agua g,
L, =Gl; + X1, + Agual,
Leyenda

Mt: masatotal queincluye el solido y liquido enzimatico

Le: Liquido enzimético (m%/h)

Cs: Carga de solido
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F Bagazo: FIUjO de bagazo (m*/h)

Ce: cargaenzimatica

Fe: Flujo de enzima (m®/h)

Fegua + ensima):FIij0 de agua mas enzima (m*/h)

Fagua):FlUj0 de agua (m®/h)

F wa: Flujo total de entrada ala etapa de hidrélisis enzimética (m®/h)

hdads: Humedad contenida en €l solido residual que sale de la etapa de hidrdlisis enzimatica
(%)

G (s2): cantidad de glucosaen el solido alasalidadel segundo pretratamiento (Kg/d)

X (s2): cantidad de xilosaen el sdlido ala salidadel segundo pretratamiento (Kg/d)

L (s2): cantidad de ligninaen el sdlido ala salidadel segundo pretratamiento (Kg/d)

G (s3): cantidad de glucosaen €l solido alasalidadela hidrolisis enzimética (Kg/d)

X (s3): cantidad de xilosaen €l sblido ala salidadela hidrélisis enzimatica (Kg/d)

L (s3): cantidad de ligninaen €l solido ala salidade la hidrélisis enzimética (Kg/d)

TCG: Tasade conversion de glucosa

TCX: Tasade conversion de xilosa

Agua (s3): cantidad de agua en €l sdlido ala salidadela hidrdlisis enzimatica (Kg/d)

Ls: Cantidad de liquido obtenido ala salidade lahidrélisis enzimatica (Kg/d)

G (I3): Cantidad de glucosa presente en e liquido obtenido a la salida de la hidrélisis
enzimética (Kg/d)

X (I3): Cantidad de xilosa presente en el liquido obtenido ala salida de la hidrdlisis enzimética
(Kg/d)

Agua (I3): Cantidad de agua presente en e liquido obtenido a la salida de la hidrdlisis

enzimética (Kg/d).
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Anexo 5. Programacion en Matlab dela etapa de hidrdlisis acida.

%k es la constante de la velocidad que depende de la temperatura
n=4; % numero de reactores &cidos

T=448;

D=569;%densidad promedio de carga volumétrica
Mb=260666;%masa de bagazo

Ma=3254;%masa de acido sulfirico
Mw=260666;%masa de agua

Mv=58008;%masa de vapor
Mt=(Mb+Ma+Mw+Mv)/(60*24) %masatotal en lareaccion kg/min
V c=Mt/D;%carga volumétrica m3/min
CoA=0.0125;%concentracion inicial de acido sulfdrico
tc=45; %tiempo de carga

tk=35; %tiempo de calentamiento

te=20; % tiempo de enfriamiento

td=45; % tiempo de descarga

ta=tc+tk-+te+td; %

%(disp(‘paralavelocidad de desprendimiento de xilosa);
k3=6.92*(10"17)*exp(-9899.8/T);

x=0.85;

%6%0%%0%%0%%

Q3=[];

for i=0:0.01:x

Q=quad(@test1,0,i);%integrates the function
Q3=[Q3,Ql;

end

Q3;

01=CoA/(k3*(CoA"4.63));

t=01* Q3;%tiempo de reaccion

tt=t+ta; %tiempo total

Vo=(tt*Vc);%m3

V=V q;%volumen de reactor total

Vr=max(V);

Ver=(Vr/n)+0.2*(Vr/n) %m3 volumen de cada ractor

thr=tt/n %h tiempo de batch

th=max(tbr)%tiempo de batch min

nb=Vc*24*60/Vr

r=[0:0.01:x];

w2=[r;t]"

%6%0%6%0%%%%%

R=[400 500];

0=(R(1,2)-R(1,1))/100;

T3=[R(1,1):0:R(1,2)];

CoA=0.0125;%concentracion inicial de &cido

%disp('parala velocidad de desprendimiento de lignina);

k3=6.92*(10"17)*exp(-9899.8./T3);

%6%0%%6%%0%%

Q3=[];

for i=x

Q=quad(@test1,0,i);%integrates the function

Q3=[Q3.Ql;

end

Qs3;

01=(CoA./(k3.*(CoA."4.63)));

taol=g1.*Q3;

taoml=max(taol);

W3=[T3;ta0l]’;

figure(2),plot(t,r,'b’),title('Tiempo vs Conversion'), xlabel ('t (h)),...
ylabel ('Conversion'),grid(‘on'),legend('Desprendimiento de Xilosa,4)

disp(’ X tiempo"),disp(W2)
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Anexo 6. Programacion en Matlab dela hidrdlisis basica

%k es la constante de la velocidad que depende de la temperatura
T=468;

F=6.47*12*24;%flujo de entrada m3/dia
n=8;%numero de reactores
CoA=0.45;%concentracion inicia de ethanol
CoB=0.03;%concentracion inicial de hidroxido de sodio
%(disp('paralavelocidad de desprendimiento de lignina);
tc=45; %tiempo de carga

tk=35; %tiempo de calentamiento

te=20; % tiempo de enfriamiento

td=45; % tiempo de descarga

ta=tc+tk+te+td; %

m2=0.0094;

n2=0.037;

k3=2.099*exp(-251.37/T);

x=0.8;

1=0.1153;

M=CoB/CoA;

%6%6%%6%6%%%

Q3=[];

for i=0:0.01:x

Q=quad(@jany,0,i);%integrates the function
Q3=[Q3,Q;

end

Qs3;

C2=CoA/(k3* CoA.*m2* CoB."n2);

t=C2.*Q3;

tml=max(t);

tt=(tm1+ta)/(24*60)

V=tt* F% volumen total m3

Vc=(V/In)+(0.2* (V/n)) Y%volumen de cada reactor m3
tbr=(tt/n);%tiempo de batch min

tb=max(tbr)*24* 60 %tiempo de batch min

nb=F/V

r=[0:0.01:x];

wa=[rt]";

%69%6%6%6%6%6%6%6%6%6%6%6%6%6%%6%
plot(t,r,'g),title('Conversién vs Tiempo') xlabel ('t (min)"),...
ylabel (‘Conversion’),grid(‘on’),legend('Desprendimiento de Lignina',4)
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Anexo 7. Determinacion de T, en la aplicacion de méodo pseudo-homogéneo de
Michaelis-M enten reportado por (Li et al., 2004).
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Anexo 8. Determinacion de T(O+G) en el tiempo para los experimentos 1-R y 8, en la

etapa de hidrdlisis enzimatica.

. T(O+G) en g/L

Tiempo (h) 1R 8

0 0 0
45 24,53 7,29
16,5 38,22 12,50
29,5 48,99 18,06
33,5 49,92 16,54
37,5 54,04 15,59
48,0 58,00 15,50
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Anexo 9. Graficode G - T paralaobtencion deK

G (/L) 50.00
45.00

40.00
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30.00
25.00
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5.00

0.00

y=0.76905-0.0351
RE=1

1

0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50 55 60
T(g/L)
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Anexo 10. Deter minacion de la adecuacion del modelo de hidrélisis enzimatica.

ART exp (g/L) t exp (h) t modelo (h)
32,3 10 9,615
43,5 20 18,68
47,2 25 23,74
49,5 30 27,98
52,32 35 35,31

Compar acion de dos muestras
Resumen Estadistico

texp t mod
Frecuencia 5 5
Media 24,0 23,065
Varianza 92,5 93,6709
Desviacion tipica 9,61769 9,67837
Error estandar 4,30116 4,3283
Minimo 10,0 9,615
Maximo 35,0 35,31
Rango 25,0 25,695
Asimetriatipi. -0,538711 -0,235958

Curtosistipificada-0,0100022  0,000397258

El StatAdvisor
Esta tabla muestra el resumen estadistico paralas dos muestras de datos.
Comparacion delas Desviaciones Tipicas

texp t mod
Desviacion Tipica  9,61769 9,67837
Varianza 92,5 93,6709
GL 4 4

Cociente de varianzas = 0,9875

95,0% Intervalos de Confianza
Desviacion Tipicadet exp: [5,76228; 27,637]
Desviacion Tipicadet mod: [5,79863; 27,8113]
Cociente de varianzas: [0,102816; 9,48447]

Contrastes F para comparar varianzas
Hipdtesis nula: sigmal = sigma2
(1) Hipotesis alt.: sigmal < > sigma2
F=0,9875 P-Vaor =0,990566
El StatAdvisor
Dado que €l intervalo contiene € valor 1.0, no existe diferencia estadisticamente significativa
entre las desviaciones tipicas de |las dos muestras para un nivel de confianzadel 95,0 %.
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Anexo 11. Ejemplo de obtencion de la superestructura para dos etapas.

Alternativa 1:

Alternativa 2:

Alternativa 3:

Alternativa 4:

ap=1

ap=2

=1

i=1}——{j=2]

j=2]

Una sola unidad

Etapas en serie

Unidades duplicadas en fase
My =0 Gy =2
M.=1 G,,=1

132 132

Unidades duplicadas fuera de fase

My =2 Gy =0

Mgp,=1 Gpp=1
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Anexo 12.1. Superestructura propuesta para la operacion de pretratamiento acido.

Pretratamiento 1 (p = 1)

Etapa 1
j=1

a1: 1 — ) S
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Anexo 12.2. Superestructura propuesta para la operacion de pretratamiento basico.

Pretratamiento 2 (p = 2)

Etapa 1
j=1

H;
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Anexo 12.3. Superestructura propuesta para la operacion de hidrdlisis enzimatica.

Hidrélisis Enziméatica (p = 3)

Etapa 1
j=1
g
—{ ]
—
—
I
oI
=1 j=1..28
N
— i
—[ ]
S
o
JI s
i=1 j=1...30
g
—{ i
— ]
J
N
o
j=1..32
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Anexo 12.4. Superestructura propuesta para la operacion de prefer mentacion.

Pre

fermentacién (p = 4)

Etapa 1
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Anexo 12.5. Superestructura propuesta para la operacion de fermentacion

Fermentacion (p =5)

Etapa 1
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Anexo 13. Balance de masa elemental para €l crecimiento en la prefermentacion.
Para la determinacion en la prefermentacion del rendimiento biomasa — sustrato, se aplican los
balances de masa por elementos, donde se utiliza la glucosa como sustrato y el amoniaco
como fuente de nitrogeno, obteniéndose € siguiente sistema:

CeH1206+ d O+ cNH3 — e CHj g2 OpssNo1s+ g CO2+ h H,O

C: 6=e+g

H: 12+ 3c=1,82e+ 2h

O: 6+2d=058e+2g+h

N: c=0,16e

En el sistema existen cuatro ecuaciones y cinco incognitas, por 1o que es necesario buscar una
quinta ecuacion o determinar una de las incognitas por otra via. Segun (Castellanos Estupifian
et al., 2001), esta via puede ser la determinacion del coeficiente ‘e’ auxiliados a partir del
rendimiento:

(YXIS)  ma, = e (Casas Alvero, 1998)

X
Para darle solucién a célculo del rendimiento biomasa-sustrato es necesario primeramente el
calculo del Grado de Reductividad de los compuestos involucrados:

Grado de Reduccion Reductividad: Se define el Grado de Reduccion como e nimero de
equivalentes de oxigeno requeridos para la oxidacion completa de todo € compuesto organico
gue contiene en su estructura un &omo de Carbono de acuerdo con (Castellanos Estupifian et
al., 2001).

% Glucosa (CgH1206):Reducido a un Carbono (CH,0)

JooT A2 - 12) -

¢+ Saccharomyces Cerevisiae (CH18:0053No16), (Nielsen et al., 2003)

Jo T AL LR (1) - 0.8 (2) - 016 (3) - 4.8

Para redizar € céalculo de reductividad es necesario € conocimiento de los nUmeros de
oxidacion de cada compuesto, mostrados a continuaci on:

Carbono= 2+ Hidrégeno= 1+ Oxigeno=2- Nitrégeno= 3 -
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Para e caculo de la Fraccion masica de C en los compuestos involucrados, es necesario
conocer lamasa molar de cada compuesto, mostrados a continuacion:
Carbono= 12 Hidrégeno=1 Oxigeno=16 Nitrégeno= 14

% Glucosa:

6(12 )
o = :0,40
S 6(12) + 12 (1) + 6(16 )

¢+ Saccharomyces Cerevisiae :

1(12 )
o = = 0,48
X 1(12 ) + 1,82 (1) + 0,16 (16 ) + 0,58 (14 )

Después de obtener e grado de reductividad y la fraccion masica se realiza e célculo del

rendimiento maximo del microorganismo:

o (04 -4 caul
(VX9 gy = — = ~ 0,797 u7
o7, (048 -418) g Sustrato

céul mol Célula
0.79 g UV 24,5¢g / mol _ 58
g Sustrato 180 g / mol mol Sustrato

A partir del rendimiento biomasa-sustrato obtenido, entonces se da paso a célculo de los

coeficientes estequiométricos, para ello es necesario la utilizacion de la ecuacion de calculo

del coeficiente ¢, para dar paso luego a célculo de los restantes coeficientes.

0,4
o .Biomasa 0,489

0,4
e=58.——=4,83
0,48
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Tabla 13.1. Valores de |os coeficientes estequiométricos a partir de los balances elemental es.

Cosficiente Valor
c 0,77
d 2,76
e 4,83
g 1,17
h 3,48

Una vez obtenidos todos los coeficientes, la reaccion estequiométrica que describe esta
operacion de prefermentacion es la siguiente:
CsH120g+ 2,7 60,+ 0,77 NH; — 4,83 CH]_’gz 00,58N0,16 + 1,17 CO, + 3,48 H,O
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Anexo 14. Representacion de la discretizacion de las ecuaciones diferenciales (3.14-3.17)

mediante el método Trapezoidal (Atkinson, 1989).

Spaj i
Hmax, p ) “Up [Xpa i
hpaj Spaj ,i + Sp
Xpaj i+1 = Xpaj i + , ) >(3.14)
Spaj i+l
| Amax, p Up [Xpaj i+l
\ Spaj i+1 T KSp )
)
p S | X |
max, p
N S i T ks o ) Yxis p
~ | u Spaj i+l Xpaj i+l
max, p
Spaj ,i+l+ kSp yx/s,paj +1
qrme e Non (v, % +0,x ) 3.16
b i+l o i 5 p A pd i p A i+l (3.16)
p S X i
ma, p
i , S i T K o) Ve,
Em = B it 5 (3.17 )
_ U Spaj i+l Xpaj i+l
max, p
Spaj i+1 + kS paj yet,p
Vp>1 a=1.A ;o j=1..C Vi=1... nodos
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Anexo 15. Programacion del modelo en GAMS 23.5.

STITLE MODELO INTEGRADO DE LAS ETAPAS DE HIDROLISIS Y FERMENTACION PARA LA PRODUCCION DE
ETANOL
SOFFUPPER

SETS H HIDROLISIS /HA,HB,HE/
L PARA LAS OPCIONES DE DUPLICACION /L1*L3/;

PARAMETERS

SIZEFACTOR(H) FACTOR DE TAMANHO PARA EL DIMENSIONAMIENTO DE EQUIPOS EN M3 POR KG
/HA =0.00166, HB = 0.000957533, HE = 0.00239826/

ALFA(H) COEFICIENTE DE COSTO DE INVERSION

BETA(H) EXPONENTE DE COSTO DE INVERSION

CCF CAPITAL CHARGE FACTOR /0.1/
CANUAL INDICE DE ACTUALIZACION ANUAL SEGUN Chem Eng /1.484/
TCARGA TIEMPO DE CARGA /0.75/
TCALEN TIEMPO DE CALENTAMIENTO /0.5833/
TENFRIA TIEMPO DE ENFRIAMIENTO /0.333/
TDESCARGA TIEMPO DE DESCARGA /0.75/
TCARGAHB TIEMPO DE CARGA DE LA HIDROL BASICA /0.75/
TCALENTHB TIEMPO DE CALENTAMIENTO DE LA HIDROL BASICA /0.667/
TENFRIAHB TIEMPO DE ENFRIAMIENTO DE LA HIDROL BASICA /0.583/
TDESCHB TIEMPO DE DESCARGA DE LA HIDROL BASICA /0.75/
TCARGAHE TIEMPO DE CARGA DE LA HIDROL ENZIMATICA /3/
TCALENTHE TIEMPO DE CALENTAMIENTO DE LA HIDROL ENZIMATICA /0/
TENFRIAHE TIEMPO DE ENFRIAMIENTO DE LA HIDROL ENZIMATICA /0/
TDESCHE TIEMPO DE DESCARGA DE LA HIDROL ENZIMATICA /2/
A ORDEN DE LA EXPRESION DE LA VELOCIDAD  /4.63/
CAC CONCENTRACION DEL ACIDO EN kg POR| /0.0125/
kk constante que aparece en el tiempo de reaccién enzimatica en h-1 /0.735/
Eo constante que aparece en el tiempo de reaccién enzimatica en gr por | /42.2/
TEMPPRETRATA LA TEMPERATURA DEL PRETRATAMIENTO EN GRADOS K /458/;
ALFA('HA')=32200;
BETA('HA")=0.41;

ALFA('HB')=32200;
BETA('HB')=0.41;

ALFA('HE')=14;

BETA('HE')=0.72;

SCALARS

* L3 CANTIDAD DE LIQUIDO ENZIMATICO OBTENIDO EN KG POR HORA
HRANIO HORAS AL ANHO

* QTOTAL PRODUCCION TOTAL DE LIQUIDO ENZIMATICO AL ANIO EN KG
DENL3 DENSIDAD DEL LIQUIDO ENZIMATICO EN KG POR M3

BINI KG POR HR DE BAGAZO PROCESADOS EN LA HIDROLISIS;

HRANIO = 7200;
DENL3 =920;
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BINI = 260666/24;

TABLE MM(H,L) NUMERO DE HIDROLIZADORES DUPLICADOS EN PARALELO FUERA DE FASE PARA CADA CASO
L1 L2 13

HA 3 4 5

HB 6 8 10

HE 28 30 32

parameters

VX velocidad de degradacion de la xilosa (kg por litro por min)

KCAO PARAMETRO PARA EL TIEMPO DE REACCION

CBO CONCENTRACION INICIAL DE NaOH /0.03/

TEMP TEMPERATURA DE LA REACCION EN GRADOS K /458/;

VX=6.92E+17* exp(-9899.8/TEMPPRETRATA)*CAC**(4.63);
KCA0=0.2424*EXP(-1280/TEMP);
display VX, KCAO;

POSITIVE VARIABLES

COSTHIDROL

TIEMPO(H) TIEMPO TOTAL CONSIDERANDO CARGA REACCION DESCARGA CALENTAMIENTO Y ENFRIAMIENTO
EN HORAS

VOL(H) VOLUMEN DEL HIDROLIZADOR EN M3

BPROD BACHADA DE PRODUCTO FINAL EN KG

CICLETIMEH CICLO DE TIEMPO DE LAS TRES ETAPAS

CICLETIME CICLO DE TIEMPO DE LAS TRES ETAPAS

NUNI(H) NUMERO DE UNIDADES DUPLICADAS EN PARALELO EN LA ETAPAH
NBATCH NUMERO DE BACHADAS AL ANIO

L3 CANTIDAD DE LIQUIDO ENZIMATICO OBTENIDO EN KG POR HORA

XA CONVERSION DEL REACTANTE

XAHB CONVERSION DEL REACTANTE HIDROLISIS BASICA

*de costos ---- ATENCION: LOS COSTOS ESTAN EN PESOS POR HR PORQUE EL BAGAZO ESTA EN KG POR H
COSTAGUA COSTO DEL AGUA EN LOS PROCESOS DE HIDROLISIS
COSTVAPOR COSTO DE VAPOR

COSTACSUL COSTO ACIDO SULFIRICO

COSTBAGAZO COSTO DEL BAGAZO

COSTNaOH COSTO DEL NaOH

COSTETANOL COSTO DE ETANOL

COSTENZIMA COSTO DE ENZIMA

COSTINVE COSTO DE INVERSION

COSTHIDROLISIS COSTO TOTAL DEL PROCESO DE HIDROLISIS

* BINI KG POR HR DE BAGAZO PROCESADOS EN LA HIDROLISIS;
BINARY VARIABLE
X(H,L) VALE 1 SIEN LA ETAPA H HAY MM(HL) UNIDADES DUPLICADAS EN PARALELO FUERA DE FASE;

equations

TAMANHO(H) DEFINE EL TAMANHO DEL EQUIPO DE LA ETAPA H EN M3
BACHADA DEFINE EL TAMANHO DE LA BACHADA DE PRODUCTO FINAL EN KG
CYCLETIMEH(H) DEFINE EL TIEMPO DE CICLO DE LA PARTE DE HIDROLISIS
CYCLETIME(H) DEFINE EL TIEMPO DE CICLO DEL PROCESO
NUMEROUNIDADES(H) DEFINE EL NUMERO DE UNIDADES DE LA ETAPA H
SUMA(H) OBLIGA A QUE DUPLIQUE EN ALGUNA DE LAS OPCIONES
CALTIEMPOHA calcula el tiempo de la hidrol 4cida
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CALTIEMPOHB calcula el tiempo de la hidrol basica
CALTIEMPOHE calcula el tiempo de la hidrol enzimatica
COTAINFXA cota inferior para XA

COTASUPXA cota superior para XA

COTAINFXAHB cota inferior para XHB

COTASUPXAHB cota superior para XHB

*DE COSTOS

EQCOSTAGUA ECUACION COSTO DEL AGUA EN LOS PROCESOS DE HIDROLISIS
EQCOSTVAPOR ECUACION COSTO DE VAPOR

EQCOSTACSUL ECUACION COSTO ACIDO SULFIRICO

EQCOSTBAGAZO ECUACION COSTO DEL BAGAZO

EQCOSTNaOH ECUACION COSTO DEL NaOH

EQCOSTETANOL ECUACION COSTO DE ETANOL

EQCOSTENZIMA ECUACION COSTO DE ENZIMA

COSTOINVERSION DEFINE EL COSTO TOTAL DE LA INVERSION
EQCOSTHIDROLISIS ECUACION DEL COSTO TOTAL DEL PROCESO DE HIDROLISIS
RELBAGAZOL3 RELACIONA EL BAGAZO CON EL PRODUCTO DE LA HIDROLISIS;

*ECUACIONES

TAMANHO(H).. VOL(H) =G= SIZEFACTOR(H)*BPROD;

RELBAGAZOL3.. BPROD =E= 5.28*BINI*CICLETIMEH;

* CICLETIMEH ES EL TIEMPO DE CILCO DE LA PARTE DE HIDROLISIS SOLAMENTE Y COMO LA RELACION SE

* OBTUVO DE DATOS EXPERIMENTALES DE ESTA PARTE EN DONDE LOS BALANCES ESTAN "POR HR"

CALTIEMPOHA.. TIEMPO('HA') =E= TCARGA + TCALEN + ((CAC/(VX*(A-1)))*(((1-XA)**(1-A)) -1))/60 + TENFRIA +
TDESCARGA;

CALTIEMPOHB.. TIEMPO('HB')=E= TCARGAHB+TCALENTHB+ 0.376628/60 +TENFRIAHB+TDESCHB;
CALTIEMPOHE.. TIEMPO('HE') =E= TCARGAHE + 24+ TCALENTHE+TENFRIAHE+TDESCHE;

CYCLETIMEH(H).. CICLETIMEH =G= SUM(L, (TIEMPO(H)*X(H,L))/MM(H,L));
CYCLETIME(H).. CICLETIME =G= SUM(L, (TIEMPO(H)*X(H,L))/MM(H,L));

NUMEROUNIDADES(H).. NUNI(H) =E= SUM(L, MM(H,L)*X(H,L));

*elige solo un tipo de duplicacién para cada etapa de hidrolisis
SUMA(H).. SUM(L, X(H,L)) =E= 1;

*costos

EQCOSTAGUA.. COSTAGUA =E=(0.53/1000)*(3.9875*BINI + 0.4*¥0.751125*BINI +
2.536*0.751125*BINI + 0.3*0.5896*BINI +
0.000969*BPROD);

EQCOSTVAPOR.. COSTVAPOR =E= 0.00414*(0.167*BINI + 0.103*0.751125*BINI);

EQCOSTACSUL.. COSTACSUL =E=0.09822*0.013*BINI;

EQCOSTBAGAZO.. COSTBAGAZO =E=0.007*BINI;
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EQCOSTNaOH.. COSTNaOH =E= 0.03*0.751125*0.049*BIN;
EQCOSTETANOL.. COSTETANOL =E= 0.01%(0.5957*2.1*0.751125*BINI);
EQCOSTENZIMA.. COSTENZIMA =E= (0.80504*0.305*0.5896/24)*BINI;
COSTOINVERSION.. COSTINVE*HRANIO=E=CCF*CANUAL*(NUNI('HA')*ALFA('HA")*(1.E-
10+(VOL('HA")*35.31))**BETA('HA')

+ NUNI('HB')*ALFA('HB')*(1.E-10+(VOL('HB')*35.31))**BETA('HB')

+ NUNI('HE')*ALFA('HE")*(1.E-10+(VOL('HE')*219.97))**BETA('HE')) ;

EQCOSTHIDROLISIS.. COSTHIDROL =E= COSTVAPOR + COSTACSUL + COSTBAGAZO + COSTNaOH + COSTETANOL
+ COSTENZIMA + COSTINVE ;

COTAINFXA.. XA =G=0;
COTASUPXA.. XA =L=0.9;

COTAINFXAHB.. XAHB =G=0;
COTASUPXAHB.. XAHB =L=0.9;
XA.FX=0.85;

XAHB.FX=0.9;

CICLETIME.L=1;

*¥**k*k%x  AQUI COMIENZA LA PARTE DE FERMENTACION  ¥*** k%%
SETS J ITERACION TIEMPO FER /1*30/
| ITERACION DE TIEMPO PREFERM /T1*T30/
PF Prefermentadores en serie /PF1/
F Fermentadores en serie /F1/
OPB Opciones de configuracion de prefermentador /OPB1*OPB3/
OPE Opciones de configuracién de fermentador /OPE1*OPE3/

SCALARS MUMAXP MU MAXIMO /0.461/,
MUMAXF MU MAXIMO /0.251/,
YF RENDIMIENTO DEL SUSTRATO EN FERMENTADOR molX SOBRE molS /5.8/,
YXP RENDIMIENTO DEL ETANOL EN FERMENTADOR mol E sobre molS /2/,
NUP MORTANDAD DE BACTERIAS DEL PREFER HR MENOS UNO /0.001/,
NUF MORTANDAD DE BACTERIAS DEL FER HR MENOS UNO  /0.02/,
KS CONSTANTE USADA EN MU /25/,
TINIP TIEMPO INICIAL DEL PREFERMENTADOR  /3/,
TINIF TIEMPO INICIAL DEL FERMENTADOR /15/,
PARP TIEMPO FINAL PREFER /5/,
PARF TIEMPO FINAL FERMENT /30/,

PRODUCTO PRODUCCION DE ETANOL KG PORHR  /1425/
C APORTE DE ART DE MIELES KG POR M3 /520/

D APORTE DE ART DE HB KG POR M3 /57.75/

CM COSTO MIEL PESOS POR TN /64.8/

CAG COSTO AGUA PESOS POR TN /0.05/

CSULF COSTO DEL SULFURICO PESOS PORTN  /100/

CNUT COSTO DEL NUTRIENTE PESOS PORTN  /9.28/
CANTIES COSTO DE ANTIESPUMANTE PESOS POR TN /225.0/
CUREA COSTO DE LA UREA PESOSPORTN  /390/

BETAP EXPONENTE VOLUMEN PREFERMENTADOR /0.6/
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BETAF EXPONENTE VOLUMEN FERMENTADOR  /0.6/

ALFAP COEFICIENTE DEL VOLUMEN DEL PREFERMENTADOR /63400/
ALFAF COEFICIENTE DEL VOLUMEN DEL FERMENTADOR  /63400/
DENMIEL DENSIDAD DE LA MIEL TN POR M3 /1.510/
DENAGUA DENSIDAD DEL AGUA TN POR M3 /1.000/
DENSULF DENSIDAD DEL SULFURICO TN POR M3 /1.834/
DENNUT DENSIDAD DE NUTRIENTES (H3PO4) TN POR M3 /1.493/
DENANTIES DENSIDAD DE ANTIESPUMANTE TN POR M3 /1.354/
DENUREA DENSIDAD DE LA UREA TN POR M3 /1.335/

DENHB DENSIDAD DEL HIDROL BAGAZO TN KG POR M3  /1.01795/
K NUMERO DE PUNTOS;

PARAMETER M(OPB) NUMERO DE UNIDADES DUPLICADAS PARA PREFERMENT EN CADA OPCION /OPB1=1,
OPB2=2, OPB3=3/;

PARAMETER N(OPE) NUMERO DE UNIDADES DUPLICADAS PARA FERMENT EN CADA OPCION /OPE1=8,
OPE2=10, OPE3=12/;

PARAMETER YP(OPB) RENDIMIENTO DEL PREFERM /OPB1= 5.8, OPB2= 5.8, OPB3=5.8/ ;

PARAMETER XINOC(OPB) CONCENTRACION DEL INOCULO /OPB1= 40, OPB2= 40, OPB3= 40/;
PARAMETER  SDILU(OPE) CONCENTRACION DE SUSTRATO EN F KG POR M3;

SDILU(OPE)=120;

VARIABLE
Z FUNCION OBIJETIVO
Z0 FUNCION AUXILIAR;

POSITIVE VARIABLES
ZSUSB(OPB) COSTO DE LOS SUSTRATOS PREFERMENTACION PESOS POR HORA
ZEQUIB(OPB) COSTO DE LOS EQUIPOS PREFERMENTACION PESOS POR HORA
ZSUSE(OPE) COSTO DE LOS SUSTRATOS FERMENTACION PESOS POR HORA
ZEQUIE(OPE) COSTO DE LOS EQUIPOS FERMENTACION PESOS POR HORA
PRODUC(OPE) PRODUCCION DE LA OPCION OP
CICLETIME CICLO DE TIEMPO LIMITANTE DE LA PLANTA
*de conexiones
BIOBIOT KG DE BIOMASA QUE SALEN DE LA OPERACION PREFER
SUSBIOT KG DE SUSTRATO QUE SALEN DE LA OPERACION PREFER
XDBIOT KG DE BIOMASA MUERTA QUE SALEN DE LA OPERACION PREFER
VPT VOLUMEN QUE SALEN DE LA OPERACION PREFER.
VINOC(OPB) VOLUMEN DEL INOCULO
*PREFERMENTADOR
* YP(OPB)
FP(OPB) DILUCION AL PREFERMEN
SDILUP(OPB) CONCENTRACION DE SUSTRATO EN LA DILUCION AL PREFER
HP(OPB) LONGITUD DE PASO PARA EL PREFERMENTADOR
TPFINAL(OPB) TIEMPO FINAL PARA EL PREFERMENTADOR EN HORAS
MUP(I,0PB) MU EN CADA TIEMPO DEL PREFERMENTADOR
XP(1,0PB) CONCENTRACION DE BIOMASA EN PREFERMENTACION G POR L
SP(1,0PB) SUSTRATO LIMITANTE DEL PREFERMENTADOR GR POR L
XPINI(OPB) CONCENTRACION INICIAL DE BIOMASA EN EL PREFER
XPFINAL(OPB) CONCENTRACION FINAL EN EL PREFER G POR L
XPDEADFIN(OPB) CONCENTRACION FINAL DE BACTERIAS MUERTAS KG POR M3
XPDEADINI(OPB) CONCENTRACION INICIAL DE BACTERIAS MUERTAS KG POR M3
* YP(OPB) RENDIMIENTO DEL PREFERM
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AGUAP(OPB) DILUCION AL FERMENTADOR M3
SULFP(OPB) SULFURICO NECESARIO EN PREFERMENTACION
MIELP(OPB) MIEL NECESARIA EN PREFERMENTACION M3
X1P(OPB) PORCIENTO DE ART DE MIEL PARA LA PREFERM KGARTMIELP por KGARTTOTAL
SPINI(OPB) CONCENTRACION INICIAL DE SUSTRATO
SPFINAL(OPB) CONCENTRACION FINAL DE SUSTRATO
VP(OPB) VOLUMEN DEL PREFERMENTADOR EN M3
*DILUCION
DF(OPE) DILUCION DEL FERMENTADOR M3
MIELF(OPE) MIEL NECESARIA EN FERMENTACION M3
HBF(OPE) HIDROL BAGAZO NECESARIOS EN FERMENTACION M3
AGUAF(OPE) DILUCION AL FERMENTADOR M3
NUTF(OPE) NUTRIENTES NECESARIOS EN FERMENTACION M3
ANTIESF(OPE) ANTIESPUMANTE NECESARIO EN FERMENTACION M3
UREAF (OPE) UREA NECESARIA EN PROCESO M3
*FERMENTADOR
HF(OPE) LONGITUD DE PASO PARA EL FERMENTADOR
SF(J,OPE) SUSTRATO LIMITANTE DEL FERMENTADOR GR POR L
ET(J,OPE) CONCENTRACION DE ETANOL DEL FERMENTADOR GR POR L
TFFINAL(OPE) TIEMPO FINAL PARA EL FERMENTADOR HORAS
XF(J,0OPE) CONCENTRACION DE TORULA EN FERMENTACION G POR L
XFDEADINI(OPE) CONCENTRACION INICIAL DE BACTERIAS MUERTAS KG POR M3
XFDEADFIN(OPE) CONCENTRACION FINAL DE BACTERIAS MUERTAS KG POR M3
XFINI(OPE) CONCENTRACION INICIAL DE BIOMASA EN EL FER
XFFINAL(OPE) CONCENTRACION FINAL DEL FERMENTADOR G POR L
ETINI(OPE) CONCENTRACION INICIAL DE ETANOL EN EL FER
ETFINAL(OPE) CONCENTRACION FINAL DE ETANOL DEL FERMENTADOR G POR L
MUF(J,0PE) MU EN CADA TIEMPO DEL FERMENTADOR
VF(OPE) VOLUMEN DEL FERMENTADOR EN M3
SFINI(OPE) CONCENTRACION INICIAL DE SUSTRATO
SFFINAL(OPE) CONCENTRACION FINAL DE SUSTRATO
AUX(OPE)
CARGA(OPE) ;

K = CARD(J);

EQUATIONS

CALHP(OPB) CALCULO DEL PASO DEL TIEMPO Y TIEMPO FINAL DEL PREFERM
CALHF(OPE) CALCULO DEL PASO DEL TIEMPO Y TIEMPO FINAL DEL FERM
CALMUP(I,0PB) CALCULO DEL MU DEL PREFERM

CALSP(1,0PB) CALCULO DE LA CONCENTRACION DE SUSTRATO DEL PREFERM
CALXP(I,0PB) CALCULO DE LA CONCENTRACION DE BIOMASA DEL PREFERM
CALMUF(J,OPE) CALCULO DE MU DEL FERM

CALSF(J,OPE) CALCULO DE CONCENTRACION DE SUSTRATO DEL FERM
CALXF(J,OPE) CALCULO DE CONCENTRACION DE BIOMASA DEL FERM
CALET(J,OPE) CALCULO DE CONCENTRACION DE ETANOL DEL FERM
CALSINIP(OPB) CALCULO DEL S INICIAL DEL PREFERM

CALSINIF(OPE) CALCULO DEL S INICIAL DEL FERM

CALSPFIN(OPB) CALCULO DEL S FINAL DEL PREFERM

CALSFFIN(OPE) CALCULO DEL S FINAL DEL FERM

CALXINIP(OPB) CALCULO DEL X INICIAL DEL PREFERM

CALXINIF(OPE) CALCULO DEL X INICIAL DEL FERM

CALXPFIN(OPB) CALCULO DEL X FINAL DEL PREFERM
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CALXFFIN(OPE) CALCULO DEL X FINAL DEL FERM

CALETINI(OPE) CALCULO DEL ET INICIAL DEL FERM

CALETFIN(OPE) CALCULO DEL ET FINAL DEL FERM

CALXPDFIN(OPB) CALCULO DEL XDEAD INICIALY FINAL DEL PREFERM
CALXFDFIN(OPE) CALCULO DEL XDEAD FINAL DEL FERM
BALMASAP(OPB) CALCULO DILUCION AL PREFERM

BALARTP(OPB) BALANCE DE ART EN EL FP1

BALMASA(OPE) BALANCE DE MASA DEL FERM

BALART(OPE) BALANCE DE ART EN EL FERMEN

BIOBIO CALCULA LOS KG DE BIOMASA QUE SALEN DE LOS ULTIMOS PREFERM

SUSBIO CALCULA LOS KG DE SUSTRATO QUE SALEN DE LOS ULTIMOS PREFERM

XDBIO CALCULA LOS KG DE BIOMASA MUERTA QUE SALEN DE LOS ULTIMOS PREFERM
VOLBIOT CALCULA LOS EL VOLUMEN TOTAL QUE SALE DE OPERACION DE PREFERM

*TODO LO QUE ENTRA A FERMENTACION DE ETANOL
BIOET CALCULA BIOMASA INICIAL FERM
SUSET CALCULA SUSTRATO INICIAL FERM

XDET CALCULA BIOMASA MUERTA INICIAL FERM
VOLBIOET BALANCE DE VOLUMEN ENTRE PREFER Y FERM

VOLBIOET1(OPE)

RESTRICNUT (OPE)
RESTRICANTIES (OPE)
RESTRICUREA (OPE)

RESTRICSULF (OPB)

* Produccion de cada opcidn y global y ciclo de tiempo de la opcidn
CALPROD(OPE) PRODUCCION DE OPCION

CALPRODUC  CALCULO DE LA PRODUCCION TOTAL

TIMEP(OPB) CALCULO DEL CICLO DE TIEMPO PARA PREFERMENTADORES
TIMEF(OPE) CALCULO DEL CICLO DE TIEMPO PARA FERMENTADORES

BALVP(OPB)
BALMASAP(OPB)
BALINOC(OPB)
BALSUSPRE(OPB)

* Costos y funcion objetivo

CALSUSB(OPB) COSTO DE SUSTRATOS
CALSUSE(OPE) COSTO DE SUSTRATOS
CALEQUIB(OPB) COSTO DE INVERSION
CALEQUIE(OPE)  COSTO DE INVERSION

CALZO

FuncOb ~ FUNCION OBJETIVO SUMA DE COSTOS ;

3k 3k 3k 3k 3k 3k 3k 3k 3k 3k %k 3k ok 3k 3k 3k %k k 3k k k

*LAS ECUACIONES *****

3k 3k 3k 3k 3k 3k 3k 3k 3%k 3k %k %k ok 3k %k %k %k %k k k k

BACHADA.. BPROD =E= SUM(OPE, HBF(OPE))*DENL3;
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CALHP(OPB).. TPFINAL(OPB) =E= HP(OPB)*(K-1) + TINIP;
CALHF(OPE).. TFFINAL(OPE) =E= HF(OPE)*(K-1) + TINIF;

*discretizacion
CALMUP(I,0PB).. MUP(l,OPB)*(KS+SP(l,0PB))=E=MUMAXP*SP(I,OPB);

CALSP(1,0PB)$((ORD(I) LT K)).. SP(I+1,0PB) =E= SP(I,OPB)+(HP(OPB)/2)*((-MUP(I,0PB)*XP(1,0PB)/YP(OPB))+(-
MUP(I+1,0PB)*XP(I+1,0PB)/YP(OPB)));

CALXP(I,0PB)S((ORD(I) LT K)).. XP(1+1,0PB) =E= XP(I,0PB)+(HP(OPB)/2)*(MUP(I,OPB)*XP(I/,0PB)-
NUP*XP(1,0PB)+MUP(I+1,0PB)*XP(I+1,0PB)-NUP*XP(l+1,0PB));

CALMUF(J,OPE).. MUF(J,OPE)*(KS+SF(J,OPE)) =E= MUMAXF*SF(J,OPE);

CALSF(J,0PE)$((ORD(J) LT K)).. SF(J+1,0PE) =E= SF(J,OPE)+ (HF(OPE)/2)*((-MUF(J,OPE)*XF(J,OPE)/YF)+(-
MUF(J+1,0PE)*XF(J+1,0PE)/YF));

CALXF(J,OPE)$((ORD(J) LT K)).. XF(J+1,0PE) =E= XF(J,OPE)+(HF(OPE)/2)*(MUF(J,OPE)*XF(J,OPE)-
NUF*XF(J,OPE)+MUF(J+1,0PE)*XF(J+1,0PE)- NUF*XF(J+1,0PE));

CALET(J,OPE)$((ORD(J) LT K)).. ET(J+1,0PE) =E= ET(J,OPE)+(HF(OPE)/2)*((MUF(J,OPE) *XF(J,OPE)/YXP) +
(MUF(J+1,0PE)*XF(J+1,0PE)/YXP));

*variables iniciales y finales

CALSINIP(OPB).. SPINI{OPB)=E= SUM(IS(ORD(l) EQ 1),SP(l,0OPB));
CALSINIF(OPE).. SFINI(OPE)=E= SUM(JS(ORD(J) EQ 1),SF(J,OPE));
CALSPFIN(OPB).. SPFINAL(OPB)=E= SUM(I$(ORD(I) EQ CARD(1)),SP(1,0PB));
CALSFFIN(OPE).. SFFINAL(OPE)=E= SUM(JS(ORD(J) EQ CARD(J)),SF(J,OPE));
CALXINIP(OPB).. XPINI(OPB)=E= SUM(IS(ORD(I) EQ 1),XP(I,OPB));
CALXINIF(OPE).. XFINI(OPE)=E= SUM(JS(ORD(J) EQ 1),XF(J,OPE));
CALXPFIN(OPB).. XPFINAL(OPB)=E= SUM(I$(ORD(I) EQ CARD(J)),XP(l,OPB));
CALXFFIN(OPE).. XFFINAL(OPE)=E= SUM(JS(ORD(J) EQ CARD(J)),XF(J,OPE));
CALETINI(OPE).. ETINI(OPE)=E= SUM(JS(ORD(J) EQ 1),ET(J,OPE));
CALETFIN(OPE).. ETFINAL(OPE)=E= SUM(JS(ORD(J) EQ CARD(J)),ET(J,OPE));
CALXPDFIN(OPB).. -YP(OPB)*(SPFINAL(OPB)-SPINI(OPB)) -(XPFINAL(OPB)-XPINI(OPB)) =E= XPDEADFIN(OPB) -
XPDEADINI(OPB);

CALXFDFIN(OPE).. -YF*(SFFINAL(OPE) - SFINI(OPE)) - (XFFINAL(OPE) - XFINI(OPE)) =E= XFDEADFIN(OPE) -
XFDEADINI(OPE);

*balance de alimentaciones

BALVP(OPB).. MIELP(OPB)+AGUAP(OPB)+SULFP(OPB)=E= FP(OPB);
BALMASAP(OPB).. FP(OPB)+VINOC(OPB) =E= VP(OPB);
BALINOC(OPB).. XINOC(OPB)*VINOC(OPB) =E= XPINI(OPB)*VP(OPB);

BALARTP(OPB).. MIELP(OPB)*C =E= FP(OPB)* SDILUP(OPB);
BALSUSPRE(OPB).. SPINI(OPB)*VP(OPB) =E= FP(OPB)* SDILUP(OPB);

BALMASA(OPE).. MIELF(OPE)+HBF(OPE)+AGUAF(OPE)=E= DF(OPE);

* EL BALANCE DE ART DICE QUE EL APORTE DE LAS MIELES MAS EL APORTE DE HIDROLIZADO DEBEN
COMPLETAR LA CONCENTRACION SDILU QUE ESTA FIJA EN 120 G POR L.
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BALART(OPE).. MIELF(OPE)*C+HBF(OPE)*D =E=DF(OPE)*SDILU(OPE);

*EL BALANCE BALART2 DICE QUE EL SUSTRATO APORTADO POR LA MIEL ES EL MISMO QUE EL APORTADO POR
*EL HIDROLIZADO, ES DECIR APORTAN 50-50%

*TODO LO QUE SALE DEL FERMENTACION DE BIOMASA

BIOBIO.. BIOBIOT =E= SUM(OPB, XPFINAL(OPB)*VP(OPB));

SUSBIO.. SUSBIOT =E= SUM(OPB, SPFINAL(OPB)*VP(OPB));

XDBIO.. XDBIOT =E= SUM(OPB, XPDEADFIN(OPB)*VP(OPB));

VOLBIOT.. VPT =E= SUM(OPB, VP(OPB));

*TODO LO QUE ENTRA A FERMENTACION DE ETANOL
BIOET.. BIOBIOT =E= SUM(OPE,XFINI(OPE)*VF(OPE));

SUSET.. SUSBIOT + SUM(OPE,SDILU(OPE)*DF(OPE)) =E= SUM(OPE,SFINI(OPE)*VF(OPE));
XDET.. XDBIOT =E= SUM(OPE,XFDEADINI(OPE)*VF(OPE));

VOLBIOET.. VPT =E= SUM(OPE, CARGA(OPE));
VOLBIOET1(OPE).. CARGA(OPE) + DF(OPE) =E= VF(OPE);

RESTRICSULF(OPB)..SULFP(OPB) =G= MIELP(OPB)*0.01;

RESTRICNUT (OPE)..NUTF(OPE) =G= CARGA(OPE)* 0.012;
RESTRICANTIES (OPE)..ANTIESF(OPE) =G= CARGA(OPE)* 0.01;
RESTRICUREA (OPE)..UREAF(OPE) =G= CARGA(OPE)* 0.02;

* Célculo de la produccidn y el ciclo de tiempo de cada opcidn y global
CALPROD(OPE).. PRODUC(OPE)*CICLETIME =E= VF(OPE)*ETFINAL(OPE);

CALPRODUC.. PRODUCTO =L= SUM(OPE,PRODUC(OPE));

TIMEP(OPB).. CICLETIME =G= TPFINAL(OPB)/M(OPB);
TIMEF(OPE).. CICLETIME =G= TFFINAL(OPE)/N(OPE);

*COSTOS Y FUNCION OBJETIVO
CALSUSB(OPB).. ZSUSB(OPB)*CICLETIME =E= DENMIEL*CM*MIELP(OPB)+ CAG*DENAGUA*AGUAP(OPB)+
DENSULF*CSULF*SULFP(OPB);

CALSUSE(OPE).. ZSUSE(OPE)*CICLETIME =E= DENMIEL*CM*MIELF(OPE)+CAG*DENAGUA*AGUAF(OPE)+
CNUT*DENNUT*NUTF(OPE)+ CANTIES*DENANTIES*ANTIESF(OPE)+ CUREA*DENUREA*UREAF(OPE);

CALEQUIB(OPB).. ZEQUIB(OPB)*HRANIO=E=CCF*CANUAL*(M(OPB)*ALFAP*(VP(OPB))**BETAP);
CALEQUIE(OPE).. ZEQUIE(OPE)*HRANIO=E=CCF*CANUAL*(N(OPE)*ALFAF* (VF(OPE))**BETAF);

FuncOb.. Z =E= SUM(OPB, ZSUSB(OPB) +ZEQUIB(OPB)) + SUM(OPE, ZSUSE(OPE) +ZEQUIE(OPE))+COSTHIDROL;
CALZO.. 0 =E= SUM(OPE, PRODUC(OPE)) ;

*INICIALIZACION

*EN GAMS CUANDO EL PROBLEMA ES NO LINEAL, LAS INICIALIZACIONES AYUDAN A LA CONVERGENCIA
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PRODUC.UP(OPE)= 1425;
PRODUC.L(OPE)= 1425/3;
PRODUC.LO(OPE)= 0;

*PARA EL PREFERMENTADOR
TPFINAL.L(OPB)= 4;
TPFINAL.UP(OPB)= 6;

HP.L(OPB) = (TPFINAL.L(OPB) - TINIP)/(K-1);
HP.LO(OPB)= 1E-3;

XP.L(1,0PB)=10;

SP.L(I,0PB)=10;

MUP.L(I,0PB)= MUMAXP*SP.L(I,0PB)/(KS+SP.L(I,OPB));
SP.UP(1,0PB)=100;

XP.UP(I,0PB)=70;

SPINI.FX(OPB)= 100;
XPFINAL.L(OPB)= SUM(I$(ORD(I) EQ CARD()),XP.L(1,0PB));
SPFINAL.L(OPB)= SUM(I$(ORD(I) EQ CARD()),SP.L(1,0PB));

XPDEADINIFX(OPB)= 0;
XPDEADFIN.UP(OPB)=10;
VP.L(OPB)=200;
FP.L(OPB)=VP.L(OPB);
MIELP.L(OPB)=100;
AGUAP.L(OPB)=50;
SULFP.L(OPB)=57.5;

SDILUP.L(OPB)=300;
SDILUP.UP(OPB)=C;

*FERMENTADOR

TFFINAL.L(OPE)=10;

TFFINAL.UP(OPE)=30;

HF.L(OPE) = (TFFINAL.L(OPE) - TINIF)/(K-1);
HF.LO(OPE)= 1E-3;

XF.L(J,OPE)=1;

SF.L(J,0PE)=1;

ET.L(J,OPE)=10;

ETINI.FX(OPE)=0;

MUF.L(J,0PE)= MUMAXF*SF.L(J,0PE)/(KS+SF.L(J,OPE));
SF.UP(J,0OPE)=SDILU(OPE);

XFINLL(OPE)= SUM({J$(ORD(J) EQ 1),XF.L(J,0PE));
SFINI.L(OPE)= SUM(J$(ORD(J) EQ 1),SF.L(J,OPE));
XFFINAL.L(OPE)= SUM(J$(ORD(J) EQ CARD(J)),XF.L(J,OPE));
SFFINAL.L(OPE)= SUM(J$(ORD(J) EQ CARD(J)),SF.L(J,OPE));
ETFINAL.L(OPE)= SUM(J$(ORD(J) EQ CARD(J)),ET.L(J,OPE));
XFDEADINI.L(OPE)= 0.05;

XFDEADFIN.L(OPE)= 1;

XFDEADFIN.UP(OPE)=10;
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VF.L(OPE)=250;
DF.L(OPE)=50;

VF.UP(OPE) = 300 ;
VP.UP(OPB) = 300 ;

MIELF.L(OPE)=0.2*DF.L(OPE);

HBF.L(OPE)=0.8*DF.L(OPE);

NUTF.L(OPE)=13.54;

ANTIESF.L(OPE)= 1.66;

UREAF.L(OPE)= 16.66;

AGUAF.L(OPE)= DF.L(OPE) - MIELF.L(OPE) - HBF.L(OPE);

ZSUSB.L(OPB)= DENMIEL*CM*MIELP.L(OPB)+ CAG*DENAGUA*AGUAP.L(OPB)/CICLETIME.L;
ZSUSE.L(OPE)= DENMIEL*CM*MIELF.L(OPE)+ CAG*DENAGUA*AGUAF.L(OPE)/CICLETIME.L;
ZEQUIB.L(OPB)=CCF*CANUAL*M(OPB)*ALFAP*(VP.L(OPB))**BETAP/HRANIO;

ZEQUIE.L(OPE)=CCF*CANUAL*N(OPE)*ALFAF*(VF.L(OPE))**BETAF/HRANIO;
Z.L= SUM(OPB, ZSUSB.L(OPB) +ZEQUIB.L(OPB)) + SUM(OPE, ZSUSE.L(OPE) +ZEQUIE.L(OPE));

VPT.LO=10;

MODEL HIDROL_FERM / ALL /;
OPTION LIMCOL=100, LIMROW=100, ITERLIM=1000000;

OPTION MINLP = DICOPT;

SOLVE HIDROL_FERM USING MINLP MINIMIZING Z;
VP.FX(OPB)=VP.L(OPB);

VF.FX(OPE)=VF.L(OPE);

ALFAP=0;

ALFAF=0;
SOLVE HIDROL_FERM USING MINLP MINIMIZING Z;
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Anexo 16. Evaluacion econdmica para la estimacion del tiempo ptimo de hidrdlisis enzimatica.

Para redlizar la evauacion econdmica se calculd la inversién de los disefios de planta obtenidos con los tiempos de hidrolisis

enzimética evaluados, dado que para cada tiempo de hidrdlisis enzimética se obtienen diferentes volumenes de hidrolizadores d variar

los ART contenidos en él; esto hace que cambien los balances y con ellos varien las capacidades de |os equipos en todas las etapas

estudiadas.

Los disefios y la evauacion econdmica se realizaron en GAMS, para la evaluacion econdémica y los indicadores dindmicos de

rentabilidad se empled la metodologia de (Peters y Timmerhaus, 1968), con laayuda del Microsoft Excel.

Alternativa 1. Comprar todo € equipamiento y vender etanol

t No Vol No Vol i Vol Vol Vol
. ART . o . o No Hidrol o No Pre No
reaccion Hidrol hidrolizador Hidrol hidrolizador o hidrolizador Preferment ferment
(g/L) . » 5 o . 3 enzimaticos o . | ferment 3 ferment 3
(h) acidos acido (m?) basicos | basico(m?) enzimatico (m?) (m°) (m°)
5 24,59 3 85 6 49 28 123 1 16 10 85
10 35,52 3 87 6 50 28 126 1 16 10 85
15 39,55 3 95 6 55 28 137 2 10 12 85
18 40,56 3 95 6 55 28 138 2 10 12 85
24 45,56 3 99 6 57 28 143 3 10 12 85
treaccion | ART CTP Inversién | Materiales Ganancia PRD TIR
(h) (gL) ($/a) ® ($/a) ($/a) (@) (%)
5 24,59 | 8829057,6 | 2482466,4 | 6610780,8 1502266,63 18,4 5
10 35,52 | 8547336,0 | 24930504 | 6318496,8 1798951,42 154 8
15 39,55 | 8540208,0 | 2830917,6 | 59734584 1910082,95 16,3 7
18 40,56 | 8510774,4 | 2831990,4 | 5943045,6 1909294,59 16,7 7
24 45,56 | 8027229,6 | 2887732,8 | 5403686,4 246184450 13,3 11
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Alternativa 2: Acoplarlo aunadestileriay vender etanol (no se compra prefermentacion y fermentacion)

t No Vol No Vol } Vol Vol Vol
. ART . o ) o No Hidrol o No Pre No
reaccion Hidrol | hidrolizador | Hidrol | hidrolizador . hidrolizador Preferment ferment
(g/L) . » 5 . . 3 enzimaticos o 5 | ferment 3 ferment 3
(h) acidos acido (m?) basicos | basico(m?) enzimatico (m°) (m°) (m°)
5 24,59 3 85 6 49 28 123 1 16 10 85
10 35,52 3 87 6 50 28 126 1 16 10 85
15 39,55 3 88 6 51 28 127 1 16 10 85
18 40,56 3 88 6 51 28 127 1 16 10 85
24 45,56 3 99 6 57 28 143 2 10 12 85
treaccion | ART CTP Inversion Materiales Ganancia PRD TIR
(h) (g/L) ($/a) ® ($/a) ($/a) (@ (%)
5 24,59 | 7428348,0 | 1082016,0 | 66105144 2531672,40 53 34
10 35,52 | 7146907,2 | 1092592,8 | 6318496, 2828084,99 49 38
15 39,55 | 7183872,0 | 1096581,6 | 6207480,0 2825153,79 4,95 38
18 40,56 | 7012756,8 | 1097589,6 | 6179356,8 2969350,56 4,6 39
24 45,56 | 6294816,0 | 1155297,6 | 5403686,4 3734933,54 4,0 47
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Alternativa 3: Comprar todo € equipamiento y vender etanol y furfural

t No Vol No Vol } Vol Vol Vol
. ART . o . o No Hidrol o No Pre No
reaccion Hidrol | hidrolizador | Hidrol | hidrolizador . hidrolizador Preferment ferment
(g/L) . » 5 . . 3 enzimaticos o 5 | ferment 3 ferment 3
(h) acidos acido (m?) basicos | basico(m?) enzimatico (m°) (m°) (m°)
5 24,59 3 85 6 49 28 123 1 16 10 85
10 35,52 3 87 6 50 28 126 1 16 10 84
15 39,55 3 88 6 51 28 127 1 16 10 85
18 40,56 3 88 6 51 28 127 1 16 10 85
24 45,56 3 99 6 57 28 143 2 10 12 85
treaccion | ART CTP Inversion Materiales Ganancia PRD TIR
(h) (g/L) ($/a) ® ($/a) ($/a) (@ (%)
5 24,59 | 8893965,6 | 2482473,6 | 66105144 10113958,94 31 63
10 35,52 | 8612524,8 | 24930504 | 6318496, 10244529,82 33 59
15 39,55 | 8505489,6 | 2497039,2 | 6207480,0 10357241,13 3,2 59
18 40,56 | 8478374,4 | 2498047,2 | 6179356,8 10385795,40 33 59
24 45,56 | 8054935,2 | 2850271,2 | 5403686,4 10934951,76 3,6 55
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Alternativa 4: Acoplarlo aunadestileriay vender etanol y furfural (no se compra prefermentacion y fermentacion)

t No Vol No Vol } Vol Vol Vol
. ART . o ) o No Hidrol o No Pre No
reaccion Hidrol | hidrolizador | Hidrol | hidrolizador . hidrolizador Preferment ferment
(g/L) . » 5 . . 3 enzimaticos o 5 | ferment 3 ferment 3
(h) acidos acido (m?) basicos | basics(m°) enzimatico (m°) (m°) (m°)
5 24,59 3 85 6 49 28 123 1 16 10 85
10 35,52 3 87 6 50 28 126 1 16 10 85
15 39,55 3 88 6 51 28 127 1 16 10 85
18 40,56 3 88 6 51 28 127 1 16 10 85
24 45,56 3 99 6 57 28 143 2 10 12 85
treaccion | ART CTP Inversion Materiales Ganancia PRD TIR
(h) (g/L) ($/a) ® ($/a) ($/a) (@ (%)
5 24,59 | 7493508,0 | 1082016,0 | 66105144 10977250,8 17 134
10 35,52 | 7212067,2 | 1092592,8 | 6318496, 11273663,39 16 137
15 39,55 | 7105032,0 | 1096581,6 | 6207480,0 11386374,70 16 137
18 40,56 | 7077916,8 | 1097589,6 | 6179356,8 11414928,96 15 138
24 4556 | 6359954,4 | 1155297,6 | 5403686,4 12180511,94 1,65 140
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