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Resumen

El presente trabajo estd encaminado a demostrar que la produccion de bioetanol a partir
de residuos lignoceluldsicos es posible y que la tecnologia para su produccion a pesar de
no ser tan desarrolladas como las utilizadas para la obtencién del etanol por las vias
tradicionales, sin embargo, se pueden emplear con resultados alentadores. Perseguimos
también la meta de lograr gradualmente la sustitucion del consumo de combustibles fosiles
por biocombustible, tema que se vuelve medular en estos tiempos debido al agotamiento
de los hidrocarburos explotados indiscriminadamente durante el decursar de los afios. Se
pone de manifiesto la factibilidad del empleo de residuos de la industria azucarera
(Bagazo), como materia prima abundante y economica, que no afectaria los niveles de
produccion de alimentos dirigidos a satisfacer las demandas de la poblacion; problema
que se afrontan como una de las principales dificultades a vencer en cuanto al uso del
etanol como biocombustible. Quedan determinados los pretratamientos a realizar al
bagazo con la finalidad de prepararlo para la conversién de la celulosa presente en él a
azucares, que luego se fermentaran a alcoholes.

Con el disefio de los equipos empleados en cada una de las etapas del proceso se
demuestra que las dimensiones de estos no se alejan de las posibilidades reales, y se
analiza econémicamente los costos de inversion asi como los costos totales de los
productos, para dos capacidades de produccién distintas, integrandose esta tecnologia a

la industria azucarera.



Summary

Summary

The present paper work this guided to demonstrate that the bioetanol production starting
from residuals lignocelulésicos is possible, and that the technology for its production in
spite of not being so developed as those used for the obtaining of the ethanol by the
traditional roads, it is however, they can be used with encouraging results. We also pursue
the goal of achieving the substitution of the consumption of fossil fuels gradually for
biocombustible, topic that becomes medullary in these times due to the exhaustion of the
hydrocarbons exploded indiscriminately during the decursar of the years. It shows the
feasibility of the employment of residuals of the sugar industry (Trash), as matter it prevails
abundant and economic that would not affect the levels of production of foods directed to
satisfy the population's demands; problem that you/they are confronted like one of the main
difficulties to conquer as for the use of the ethanol like biocombustible. They are certain the
pretreatmente to carry out to the trash with the purpose of preparing it for the conversion of
the present cellulose in the one to you sugar that then were fermented to alcohols.

With the design of the teams used in each one of the stages of the process it is
demonstrated that the dimensions of these they don't move away from the real
possibilities, and it is analyzed the investment costs economically as well as the total costs
of the products, for two different production capacities, being integrated this technology to

the sugar industry.
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Introduccion.

Introduccion

La sobre explotacion de los recursos energéticos durante décadas estd causando el
agotamiento de las reservas mundiales de petréleo, lo que ha comenzado a preocupar al
mundo, en relacion con la duracién de estos para abastecer las necesidades cada vez
mas crecientes de combustibles, a partir de las perspectivas de crecimiento econémico
gue presentan, por lo que se impone la blisqueda de nuevas fuentes de energéticas que
sostengan este crecimiento.

El consumo cada dia mas creciente de combustibles fésiles también ha generado
preocupaciones por el deterioro creciente de la capa de ozono y el calentamiento global.
Se ha incrementado en el mundo el movimiento en defensa del medio ambiente y cada
vez las normas ambientales son mas estrictas, lo que llama a la busqueda de nuevas
fuentes de energia que no afecten la naturaleza ni la salud del hombre y ademas el
aumento creciente de los precios de los combustibles hace que se hable de una escasez
total de estos.

Las razones antes expuestas han hecho que en paises de Europa, Brasil y Estados
Unidos de Norte América, entre otros, se hayan desarrollado politicas encaminadas a
promover el uso de los Biocombustibles obtenidos principalmente a partir de alimentos,
medidas que acarrean el déficit de alimentos en el mercado internacional, afectando asi a
las poblaciones de estos paises.

Debido a lo antes expuesto, este trabajo propone el uso de la materia lignocelulésica como
material propicio para obtener bioetanol a partir de su procesamiento y teniendo en cuenta
qgue la materia prima utilizada es de facil adquisicibn y ademas de ser barata ya que
generalmente provienen de residuos de cosechas por lo que tienen un coste negativo.
Problema primitivo: Recurrir, solamente, a la cafia de azucar para producir etanol puede
afectar la disponibilidad de la tierra para producir alimentos. Sin embargo, podemos hacer
azucar, y por ende etanol, de la paja de arroz o del mismo bagazo de la cafia de azlcar.
Y lo mejor es que, con el desarrollo de esta tecnologia, no tenemos que usar los
alimentos, sino soélo los desechos: el bagazo de la cafia de azucar, la paja de arroz y el
follaje de la yuca. He alli el impacto de la investigacion. Existe la posibilidad de producir
biocombustibles a partir de biomasas que no se utiliza para alimentos, pudiendo dejar el

maiz u otros granos como alimentos, con lo que no se afectaria el ecosistema natural.



Introduccion.

Hipotesis: Es posible la sustitucion parcial de los combustibles fésiles por los
biocombustibles siendo estos producidos en el pais partiendo de los desechos de residuos
lignocelulésicos logrados de la mayor produccion de alimentos.
Objetivo general: Analisis de las alternativas técnico-econdmicas para la obtencion de
bioetanol a partir de materiales lignocelulésicos como forma de aprovechar integramente
los residuos de la produccion de alimentos.
Objetivos especificos:
1. Analisis de las posibles materias primas para la obtencion de bioetanol.
2. Seleccién de la posible tecnologia a implementar en el proceso de obtencion de
etanol a partir de residuos lignocelulésicos (bagazo).
3. Seleccidén y disefo del equipamiento a usar en la planta de produccién de bioetanol
a partir de bagazo de la cafia de azlcar.
4. Andlisis econdmico preliminar de la planta a la produccién de etanol a partir de

residuos agroindustriales.
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1.1. Importancia de la produccion de etanol.

El mundo encara el agotamiento progresivo de Sus recursos energeéticos,
mayoritariamente los combustibles no renovables, debido, al incremento en el consumo de
energia que aumenta a ritmos cada vez mas crecientes. Por otra parte el consumo de
estos genera enormes cantidades de gases contaminantes, los cuales han causado
cambios en el clima del planeta, por lo que se ha convertido en una probleméatica de
interés para todos los gobiernos. La Unica solucidén que se vislumbra es la sustitucion del
consumo de estos por el consumo de recursos energéticos renovables. De aqui que el
presente trabajo esté aplicado al caso especifico de la produccion de bioetanol a partir de
materias primas lignoceluldsicas residuales.

En Cuba, el bagazo de la cafia de azlcar surge como un material lignoceluldsico atractivo
para la produccion de bioetanol, debido a la disponibilidad de este en las fabricas de
azucar considerando una féabrica de azucar con una produccién eficiente y contando con
que el 80% del bagazo disponible va a la alimentacién de las calderas quedaria un 20%
sobrante que se podria incluir dentro de las materias primas para la obtencién de etanol, lo
que incrementa la produccion de etanol y permite un ahorro en el consumo de miel, que es
el sustrato tradicionalmente usado para este fin y representa el 60% del coste total del
proceso de obtencion de etanol.

1.2. Propuestas tecnoldgicas existentes para la produccion de etanol a partir de
residuos lignoceluldsicos residuales.

Las tecnologias de obtencion de bioetanol por las vias tradicionales se han estudiado en
multiples trabajos, (Ley Chong, N; (2006)) (Gonzales. Suarez E. y Antonio Valdés D;
(2006), no siendo asi en el caso de las propuestas tecnoldgicas para obtener el mismo a
partir de residuos lignocelulésicos, la cual se encuentra en estos momentos en un estado
no tan avanzado como las existentes a partir de sustratos tradicionales, a pesar de la

importancia que representa el desarrollo de las mismas en la actualidad.

1.2.1 Materias primas y métodos para la obtencion de etanol

El bioetanol se produce, como se ha visto, a partir de la fermentacion de mostos
azucarados, para cuya obtencién existen tres vias posibles:

a) Directamente a partir de biomasa azucarada, es decir, productos agricolas ricos en

azlcares, tales como la cafa de azUcar.
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b) Mediante hidrolisis convencional (moderada y enzimatica) de biomasa amilacea,
productos agricolas ricos en almidon. Mediante el proceso de hidrolisis se consigue aflorar
los azucares, glucosa y/o fructosa, que formaran parte del mosto azucarado.

c) Mediante hidrdlisis fuerte (4cida o enzimética) de biomasa lignocelulésica, productos
agricolas residuales que contienen celulosa, como son las materias de origen lefioso.

De las tres vias presentadas, las dos primeras son las mas empleadas en la actualidad
pues son procesos perfectamente conocidos por las industrias agrarias, sin embargo, se
ve la tercera como la gran alternativa de produccién de bioetanol en el futuro, dado al bajo
precio de la biomasa lignocelulésica residual en relacidon a la biomasa azucarada y
amilacea (Asociacion litoral de biocombustible, 2006).

1.2.2 Materias Celuldsicas

La celulosa es un componente de las fibras vegetales, por ejemplo, los residuos de la
industria del papel, ya sea obtenido de la madera o del bagazo. Al presentar los materiales
lignocelulésicos una estructura compleja (formada mayoritariamente por celulosa,
hemicelulosa y lignina) el proceso de obtencion de los azlcares para su transformacion en
etanol es mas dificil que en el caso del almidon y de los sustratos tradicionales. La idea de
producir etanol a partir de los residuos lignocelulésicos data de las décadas de 1940 y
1950. En la literatura hay coincidencia en que constituye una posibilidad altamente
prometedora por su amplia disponibilidad en el mundo y por ende la alternativa de emplear
los residuos lignocelulésicos en la produccion de etanol se hace factible.
(http://dpi.eq.ufrj.br/ciaig_22/CD/formCrCongreso/papers/04c/04c_479.pdf).

Es considerada una materia prima de bajo costo que ofrece en el futuro, un potencial

mayor para la produccion de bioetanol; pues éstos pueden generarse como residuos en
los procesos productivos de los sectores agricola, forestal e industrial. También se
incluyen residuos agricolas como restos de aceitunas, cascarillas de arroz, cascaras de
frutos secos. Por otro lado, la madera no ha sido utilizada todavia en la produccion
comercial de etanol pero tiene una gran importancia debido a la gran cantidad de residuos
de madera disponibles. La biomasa lignoceluldsica presenta una estructura compleja
compuesta de tres fracciones (celulosa, hemicelulosa y lignina) que deben ser procesadas
por separado para asegurar una conversion eficiente de este tipo de materiales a etanol.
La otra fuente potencial importante de recursos lignocelulésicos esta constituida por los

residuos urbanos. Existe un razonable acuerdo en considerar que los mismos estan
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compuestos alrededor mente por un 50% de materiales lignoceluldsicos (papel, envases,
residuos de maderas, etc.). Ademas, la generacion de estos residuos, por su mismo caracter,
esta localizada y acumulada en zonas geogréficas bien limitadas, lo que viabiliza su
aprovechamiento
(http://dpi.eq.ufrj.br/ciaig_22/CD/formCrCongreso/papers/04c/04c_479.pdf).

1.3.1 Proceso de obtencion.

Recientes innovaciones en tecnologias permiten obtener empleando una variedad de
métodos de extraccion y disoluciéon de celulosa y hemicelulosa, los azlcares simples que
las componen de forma tal que puedan ser usados para producir etanol, (Mesa L., 2004).
Pretratamientos apropiados permiten liberar la celulosa y hemicelulosa del material de la
planta. El pretratamiento tiene como objetivo desintegrar esta matriz de tal manera que la
celulosa reduzca su grado de cristalinidad y aumente la celulosa amorfa, que es la mas
adecuada para el posterior ataque enzimatico. Adicionalmente, la mayor parte de la
hemicelulosa se hidroliza durante el pretratamiento y la lignina se libera o puede incluso
descomponerse. En una etapa posterior, la celulosa liberada es sometida a hidrolisis
enzimatica con celulosas exdgenas, lo cual hace que se obtenga una solucién de
azucares fermentables que contiene principalmente glucosa, asi como pentosas
resultantes de la hidrdlisis inicial de la hemicelulosa. Estos azucares son posteriormente
convertidos en EtOH mediante microorganismos que pueden utilizar uno o varios de los
azucares presentes en el material lignocelulésico pretratado e hidrolizado. Este complejo

proceso puede ser representado por las reacciones:
Pretratamientos

Hemicelulosa CsH1005 + CgH1206 + otros azlicares

—
Xilosa Glucosa

Endogluconasas y

Celobiohidrolasas a-glucosidasa
(CeH1005) 20n —>  NC12H22011 —  2nCeH1206
Celobiosa Glucosa
CsH1206 + S. cereviseae —»  2C,HsOH + 2CO;
Etanol
3CsH100s5 + Pichia stipits ——» 5C,HsOH + 5CO»

Etanol
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El pretratamiento permite que los rendimientos en la hidrolisis de celulosa aumenten de,
menos del 20% de los rendimientos tedricos a valores mayores al 90% (Lynd, 1996). Para
el pretratamiento se han propuesto y desarrollado diferentes métodos, los cuales se
relacionan en el Anexo # | de acuerdo a la clasificaciéon de Sun y Cheng (2002). Sin
embargo, ninguno de los métodos de pretratamiento propuestos se puede aplicar en forma
genérica a las diferentes materias primas (Claassen et al., 1999). Esto justifica la
realizacion de analisis detallados de estas tecnologias en cada caso en particular. La
sintesis de procesos puede aportar las herramientas necesarias para descartar las
opciones con menos perspectivas en forma preliminar, teniendo en cuenta nuevos
procedimientos, esquemas Yy alternativas que se planteen en la etapa de disefio. Los
procesos coinciden en la necesidad de una etapa de fermentacion alcohdlica, en la cual
tiene lugar la produccion de alcohol en funcién de la accion de las levaduras sobre los
azucares presentes en el sustrato. La reaccion general de la fermentaciéon se puede
representar como:

CioHzo + HO —» CeH1206 + CsH1206

Sacarosa Glucosa Fructosa

CesH1206 + S.cerevisiae , 2C,Hs0H + 2CO;,

Etanol

Para poder liberar los azlcares presentes en los materiales lignoceluldsicos hay que

someter al material a determinadas etapas. Se resumen a manera de esquema:

PRETRATAMIENTO HIDROLISIS (FdEFTMEhNTACION
(hace al material (Libera la glucosa e las hexosas y
mas susceptible y N presente en los —\ Pentosas para

accesible para la V]| materiales —v/| obtener etanol)

etapa posterior). lignocelulésicos).

SEPARACION Y CONCENTRACION
DEL ALCOHOL

Figura #1.1 Etapas necesarias para extraer los azlicares que se encuentran presentes en

los materiales lignocelulésicos.
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1.3.2 Pretratamientos de la biomasa lignoceluldsica.

Los objetivos fundamentales del pretratamiento van encaminados a: reducir la

cristalinidad de la celulosa, disociar el complejo celulosa-lignina, aumentar el area
superficial del material y disminuir la presencia de aquellas sustancias que dificulten la
hidrolisis. Ademas, un pretratamiento eficaz debe reunir otras caracteristicas como: bajo
consumo energético, bajos costes de inversion, utilizacion de reactivos baratos y
facilmente recuperables y debe ser aplicable a diversos substratos.

Por su naturaleza, los pretratamientos se pueden dividir en cuatro grupos: fisicos, fisico-

quimicos, quimicos y biolégicos (Sun y Cheng; 2002).

Pretratamientos fisicos:

Trituracion mecénica.

La trituracién de los materiales lignocelulésicos mediante una combinacién de astillado y
molienda, reduce la cristalinidad de la celulosa, aumenta la superficie especifica y la
densidad aparente, facilitando la hidrdlisis posterior. Existen diferentes tipos de moliendas
(molino de bolas, matrtillos, cuchillas, rodillos). Los molinos de bolas vibratorias se han
mostrado mas efectivos que los molinos de bolas ordinarios en la reduccion de la
cristalinidad y aumento de digestibilidad de astillas de abeto y chopo (Millet y col.; 1976).
Este tipo de pretratamiento tiene el inconveniente de su alto consumo energético que
depende, tanto del tamafio final de particula al que se muela el material, como del tipo de

material a pretratar (Cadoche y Lépez; 1989).

Radiacion de alta energia.

Este tipo de irradiacion rompe los enlaces (-glucosidicos y los enlaces entre la celulosa y
la lignina (Khan y col.; 1986). Sin embargo, este tipo de pretratamiento es de dificil
aplicacion técnica debido a la baja densidad de los materiales a tratar y las altas dosis
requeridas que obligan al disefio de instalaciones muy complejas y de alto coste.

Pretratamientos fisico-quimicos:

Explosién por vapor.
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El material lignocelulésico se somete a temperaturas entre 190-230 °C, mediante la
inyeccion directa de vapor saturado, durante un intervalo de tiempo entre 1 y 10 minutos.
Tras el tiempo de tratamiento, se somete el material a una répida despresurizacion.

El efecto del pretratamiento sobre la biomasa es una combinacion de alteraciones fisicas
(desagregacion y ruptura de las fibras) y quimicas (despolimerizacion y rotura de enlaces).
El efecto mecanico estd causado por la rapida despresurizacibn que provoca una
evaporacion del agua interna, creando unas fuerzas de cizalladura que producen la
separacion de las fibras, principalmente de las regiones mas débiles (celulosa amorfa).

El efecto quimico se debe a la hidrélisis de los restos acetilos de las hemicelulosas
produciendo acido acético, que a la temperatura del proceso, cataliza la hidrélisis de la
hemicelulosa (autohidrélisis).

Durante el tratamiento se destruyen parcialmente los enlaces lignina-carbohidrato. Como
resultado, se obtiene un producto fibroso cuya celulosa es mas accesible a la hidrolisis
enzimatica. La

hemicelulosa se despolimeriza en mayor o menor medida dependiendo de las condiciones
del tratamiento, siendo facilmente recuperada por lavado. La lignina, practicamente sin
alterar puede ser extraida y utilizada con diferentes fines.

Las variables mas importantes en el pretratamiento de explosiéon por vapor son la
temperatura, el tiempo de residencia, el tamafio de particula y la humedad (Duff y Murray;
1996).

La explosion por vapor ha sido reconocida como un método muy efectivo para el
pretratamiento de maderas duras y residuos agricolas. Este pretratamiento se ha aplicado
a diferentes materiales como chopo (Ramos y col., 1992; Excoffier y col., 1991,
Ballesteros y col., 1998), eucalipto (Ramos y col., 1992), pino (San Martin y col., 1995;
Ballesteros y col., 2000; Negro y col., 2003a), paja de arroz (Moniruzzaman, 1995),
residuos herbaceos (Ballesteros y col., 2002), residuos oleicolas (Fernandez-Bolafios y
col., 1998, 2001), bagazo (Martin y col., 2002) etc. Sin embargo, este pretratamiento se
ha mostrado menos efectivo con las maderas blandas, debido a su estructura mucho mas
rigida y su mayor contenido en lignina. Ademas, el contenido de grupos acetilados es
mucho menor que en las maderas duras, con lo que el proceso de autohidrolisis no ocurre

en la misma medida.
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En el caso de las maderas blandas es deseable afiadir un catalizador acido. El acido
sulfurico ha sido el mas estudiado por su coste y efectividad (Torget y col., 1990, 1991,
1996; Nguyen y col, 1998, 1999, 2000; Tenborg y col., 1998). El SO, también ha sido
empleado en numerosos trabajos (Clark y Mackie, 1987; Clark y col., 1989; Ramos y
col., 1992; Stenberg y col., 1998, 2000a). Tiene la ventaja de no ser tan corrosivo como
el &cido sulfarico y es facil y rapido de introducir en el material.

Su principal desventaja es su alta toxicidad. Una diferencia muy importante que se
produce al utilizar en el pretratamiento uno u otro catalizador es la diferente
fermentabilidad de las fracciones obtenidas tras el pretratamiento. Asi, el material obtenido
tras el tratamiento con sulfirico muestra una baja fermentabilidad, debido a las altas
concentraciones de productos toxicos que se forman.

Entre las ventajas del pretratamiento con explosién por vapor debe citarse que el tamafio
de la particula del material requerido (15-30 mm) es considerablemente superior a los
utilizados en otros pretratamientos, reduciéndose costes en la molienda (Ballesteros,
2001). Ademés, no emplea catalizadores acidos (en el caso de las maderas duras) con lo
gue se reducen los efectos medioambientales.

Entre sus limitaciones se encuentran, la destruccion de una parte de los xilanos de las
hemicelulosas, la incompleta rotura de la matriz lignina-carbohidratos y la generacién de
compuestos que pueden resultar toxicos para los microorganismos empleados en el
proceso de fermentacion tras la hidrélisis enzimética. Debido a la formacion de estos
compuestos, el material pretratado debe ser lavado con agua para eliminar estos
productos inhibitorios (McMillan, 1994).

Algunos autores (Stenberg y col., 1998 a y b; Tenborg y col., 1998) han sugerido un
pretratamiento en dos etapas empleando sulflrico en condiciones suaves en una primera
etapa, seguido de una impregnacién con SO, bajo unas condiciones mas severas. De esta
forma es posible conseguir un incremento de un 7% en el rendimiento global de azlcares
después de la hidrélisis enzimatica comparandolo con los procesos en una etapa. La
explosion por vapor en dos etapas tiene una serie de ventajas como son, mayor
rendimiento en etanol, mejor aprovechamiento de la materia prima y menor consumo de
enzimas en la fase de hidrdlisis. Sin embargo, es necesario una evaluaciéon economica
para determinar si estas ventajas justifican una explosion a vapor adicional (Galbe y
Zacchi, 2002).
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Explosién por vapor con amoniaco (AFEX).

Es un proceso similar a la explosion por vapor en el que el material es impregnado con
amoniaco liquido (1-2 kg amoniaco/kg biomasa seca) a una temperatura en torno a los

90 °C, y un tiempo aproximado de 30 minutos. Transcurrido este tiempo el material es
sometido a una rapida descompresion (Sun y Cheng, 2002).

Este tipo de pretratamiento ha sido empleado con diferentes tipos de sustratos como
alfalfa, paja de trigo (Mes-Hartree y col., 1988), astillas de chopo (Tengerdyy Nagy,
1988), bagazo (Holtzapple y col., 1991), residuos solidos urbanos, papel residual
(Holtzapple y col., 1992) y paja de cebada y arroz (Vlasenko y col., 1997). La diferencia
con la explosion por vapor y otros tipos de pretratamiento acidos, es que en este proceso
no se solubiliza la hemicelulosa. La composicion del material sometido a un proceso AFEX
es practicamente la misma que la del material original. Utilizando materiales con bajo
contenido en lignina (hasta un 15%), se han obtenido rendimientos de hidrdlisis de la
celulosa y hemicelulosa del 90%, después del pretratamiento. Sin embargo, este proceso
no es tan efectivo con biomasas con un mayor contenido en lignina. En estos casos los
rendimientos de hidrélisis posteriores han sido inferiores al 50% (McMillan, 1994).

Como ventajas del proceso pueden citarse que no se producen inhibidores que puedan
afectar a las posteriores etapas del proceso de produccion de etanol y no requiere
pequefos tamafios de particula para aumentar su eficiencia. Con objeto de reducir costes
y como medida protectora del medioambiente, el amoniaco debe ser reciclado después del

pretratamiento.

Explosion con CO:

Es un proceso similar a la explosion por vapor o al proceso AFEX. La explosién con
didéxido de carbono se basa en el hecho que el CO, forma acido carbodnico, lo que
aumenta la tasa de hidrdlisis. Este proceso ha sido empleado en el pretratamiento de
alfalfa, obteniendo un rendimiento de hidrdlisis del 75% a las 24 horas (Dale y Moreira,
1982). Aunque los rendimientos obtenidos son relativamente bajos comparados con la
explosion por vapor y el proceso AFEX los estudios realizados con bagazo de cafa y

papel reciclado, demostraron que este proceso es mas barato que la explosion con
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amoniaco y no origina los compuestos inhibitorios que se originan durante la explosion por

vapor (Zheng y col., 1998).

Tratamiento con agua caliente liquida.

Consiste en someter a la biomasa a la accion de agua caliente en torno a una temperatura
de 220 °C durante un tiempo determinado (Van Walsun y col., 1996). El reactor debe
estar presurizado para mantener el agua en estado liquido. Durante este pretratamiento se
recuperan la mayoria de los pentosanos (Negro y col., 2003b) y se obtiene un hidrolizado

que no muestra inhibicion en el posterior proceso de fermentacion (Laser y col., 2002).

Pretratamientos quimicos.

El objetivo de estos pretratamientos es solubilizar la fraccién de lignina y modificar la
estructura de la celulosa facilitando la accién de las enzimas. Entre los pretratamientos
quimicos se encuentran los tratamientos con agua caliente liquida, oxidacién humeda,

ozono, alcalis, acidos, organosolventes y agentes oxidantes.

Oxidacion humeda.

El material lignocelulésico, se somete a la acciéon de agua a elevadas temperaturas, en
presencia de oxigeno (Schmidt y Thomsen, 1998). Este tratamiento tiene la ventaja de
no generar practicamente productos de degradacion como el furfural e HMF ( Klinke y
col., 2002; Vargay col., 2003).

Tratamientos con 0zono.

El ozono ha sido utilizado para degradar la lignina y la hemicelulosa de numerosos
materiales lignocelulésicos como paja de trigo, bagazo, pino, algodon y serrin de chopo
(Vidal y Molinier, 1988). La degradacion se limita fundamentalmente a la lignina ya que la
hemicelulosa es atacada ligeramente y la celulosa apenas si se ve afectada. El tratamiento
con ozono tiene una serie de ventajas como la eliminacién efectiva de la lignina, no origina

productos téxicos que afecten a los procesos posteriores y la reaccion se produce a una
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temperatura ambiente y presion atmosférica. Sin embargo, la gran cantidad de ozono

empleado hace de este proceso un método caro.

Hidrolisis con alcalis.

El tratamiento con NaOH diluida produce un hinchamiento de la biomasa, lo que conduce
a un aumento del area superficial interna, un descenso de la cristalinidad, una separacion
de las uniones estructurales entre la lignina y los carbohidratos y una rotura de la
estructura de la lignina. El mecanismo de la hidrdlisis alcalina de la biomasa parece estar
basada en la saponificacion de los enlaces ésteres intramoleculares que unen los xilanos
de la hemicelulosa y otros componentes, como por ejemplo la lignina, u otros
componentes de la hemicelulosa (Sun y Cheng, 2002). La efectividad de este
pretratamiento depende del contenido de lignina del material a tratar. Asi, por ejemplo, se
ha conseguido aumentar la digestibilidad de sustratos como paja con un contenido de
lignina del 18% (Bjerre y col., 1996) y de maderas duras, pero no de maderas blandas con

un contenido de lignina superior al 26% (Millet y col., 1976).

Tratamiento con organosolventes.

Los procesos érganosolventes se encuentran hasta el momento en estado de tecnologias
emergentes y en plantas experimentales de baja produccion (Area, M., 1998).
Historicamente el proceso Organosolv ha sido investigado ampliamente con la perspectiva
de la produccion de pulpa y papel, pero varios estudios han sido realizados analizando la
fraccion lignina extraida durante el pulpeo, incluyendo la demostracion de su potencial
para la obtencibn de varios co-productos tales como adhesivos o0 polimeros
biodegradables (Mesa, L., 2004). En este se emplea una mezcla de solventes organicos o
acuosos junto con un catalizador &cido (clorhidrico o sulfdrico) para romper los enlaces
internos de la lignina y la hemicelulosa. Entre los solventes organicos empleados en el
proceso se encuentran: metanol, etanol, acetona y etilenglicol (Thring y col., 1990).
También pueden emplearse &cidos organicos como el 4cido oxdlico, acetilsalicilico y
salicilico. Con objeto de reducir costes y de evitar problemas en la posterior etapa de
fermentacion se deben reciclar los solventes. Por otra parte, la adicion de hidroxido de
sodio a la mezcla agua etanol mejora la selectividad respecto a la lignina y la habilidad de

deslignificacion del etanol. Los solventes organicos reducen la tension superficial del licor
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de pulpeo a altas temperaturas propiciando la penetracion del alcali dentro de las fibras y
la difusion de los productos disueltos desde las fibras hacia el licor. Simultdneamente el
licor de coccion que emplea hidroxido de sodio degrada la lignina y también la previene de
la condensacion. Se ha demostrado, que al aplicar etanol en el licor de coccién los
tiempos de digestion pueden reducirse de forma considerable (Gonzéalez M, 2004).

La generacion de una lignina de alta calidad y otros coproductos de alto valor a partir de
los residuos lignoceluldsicos a través de este método de pretratamiento lo hacen efectivo
econémicamente para la produccion de etanol combustible. Este es un proceso que
produce un sustrato que es altamente degradable por enzimas y microorganismos (Pan, X
y col, 2006).

Este método presenta un costo elevado de la inversiébn como asi lo reporta (Cunningham
1994). No obstante se observa que dicho método, presenta costos variables muy por
debajo a los del acido diluido y por Oxidacién y comparativamente aceptable con los
métodos Alcalino y Explosién con vapor.

Empleando este método se tienen soluciones técnicas como la recogida en la patente
WO00132715, publicada en el 2001. En la misma se reivindica un proceso y un sistema
para la produccion de productos como el etanol a partir de biomasa lignoceluldsica que
tiene la ventaja de tener un incremento del rendimiento y eficacia de los procesos
existentes. En particular, la invencion presente integra la hidrdlisis &cida diluida y las
técnicas de deslignificacion alcalina en procesos que refuerzan la eficacia y rendimiento de
la biomasa lignoceluldsica que procesa y posibilita la produccion mas econdmica de
plasticos biodegradables a partir de la lignina y otros productos organicos utiles (Anexo II).

Pretratamientos biolégicos:

En este tratamiento el material lignocelulésico se somete a la accion de determinados
microorganismos, como los hongos de la podredumbre blanca, marrén o blanda. El
objetivo es degradar la lignina y la hemicelulosa, eliminando las barreras que protegen la
celulosa y haciéndola mas accesible al posterior ataque enzimatico. Los hongos de la
podredumbre marr6n atacan principalmente la celulosa, mientras que los de la
podredumbre blanda y blanca atacan la celulosa y la lignina. Los de la podredumbre
blanca se han mostrado como los mas efectivos en el tratamiento biologico de los

materiales lignocelulésicos (Fan y col., 1987).
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Las ventajas del pretratamiento bioldgico son el bajo requerimiento energético y las
suaves condiciones ambientales en la que se produce el proceso. Como inconveniente
debe citarse que la tasa de hidrélisis es demasiado lenta. Entre todos los hongos
estudiados destaca el de la podredumbre blanca Phanerochaete chysosporium, que
durante el metabolismo secundario en respuesta a limitaciones de carbono y nitrogeno,
produce enzimas como la lignina peroxidasa y la peroxidasa dependiente de magnesio
gue degradan la lignina (Boominathan y Reddy, 1992).

1.4. Hidrolisis.

1.4.1 Hidrolisis acida.

La hidrolisis acida consiste en un proceso quimico que, mediante el empleo de
catalizadores acidos, transforma las cadenas de polisacaridos que forman la biomasa
(hemicelulosa y celulosa) en sus monomeros elementales. Este tipo de hidrdlisis puede
realizarse empleando diferentes clases de acidos como el sulfuroso, clorhidrico, sulftrico,
fosforico, nitrico y formico (Galbe y Zacchi, 2002). Sin embargo, solo los acidos
clorhidrico y sulftrico han sido empleados a escala industrial.

Los procesos industriales de hidrélisis acida pueden agruparse en dos tipos: los que
emplean acidos concentrados y los que utilizan acidos diluidos. Los procesos que implican
acidos concentrados operan a baja temperatura, pudiendo obtenerse altos rendimientos
de hidrélisis (superiores al 90% de la glucosa potencial). A pesar de esto, la gran cantidad
de acido empleado en la impregnacion del material a tratar y lo costoso de su
recuperacion, unido a los efectos corrosivos de los acidos concentrados que obliga a altas
inversiones en los equipamientos, hacen que el proceso no sea rentable. Ademas, tiene el
problema asociado de que es necesario una costosa etapa de neutralizacién antes de la
fermentacion (Keller, 1996).

Los procesos que emplean acidos diluidos tienen su principal ventaja en el relativamente
bajo consumo de acidos.

Sin embargo, se requieren relativamente altas temperaturas para alcanzar rendimientos
aceptables de conversion de celulosa a glucosa. EI maximo rendimiento en glucosa se
consigue a altas temperaturas y tiempos de residencia cortos.

Este tipo de proceso opera a una temperatura de 240°C, una concentracion de acido de 1
% (p/v) y un tiempo de reaccion de 6 -12 segundos. Aun asi, bajo estas condiciones los

mejores rendimientos alcanzados estan en torno al 60% del rendimiento teérico (Wyman,
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1996). Las temperaturas que se emplean en estos procesos originan, por un lado, una
mayor corrosion de los equipos empleados y, por otro lado, aumenta la tasa de
degradacion de los azucares hemicelulésicos los cuales pueden afectar a la posterior
etapa de fermentacion.

1.4.2. Hidrdlisis enzimética._

La hidrdlisis enzimatica es un proceso catalizado por un grupo de enzimas denominadas
genéricamente celulasas, que son en realidad, una mezcla de distintas actividades
enzimaticas cuya accion conjunta produce la degradacion de la celulosa. Las plantas
superiores, algunos invertebrados y principalmente microorganismos (hongos y bacterias)
son productores de este tipo de enzimas. Las celulasas de origen fungico, principalmente
de los géneros Trichoderma, Phanerochaete y Fusaruim, han sido las mas estudiadas por
la capacidad de estos microorganismos de producirlas en grandes cantidades y de forma
extracelular, facilitando su separacion en los medios de cultivo. EI complejo celulolitico de
hongos esta formado por distintos componentes que actlan sinérgicamente.

La endoglucanasa actua al azar en el interior del polimero, hidrolizando enlaces -(1,4) y
generando nuevos finales de cadena no reductores. Puede actuar sobre celodextrinas y
derivados sustituidos como carboximetilcelulosa (CMC) e hidroximetilcelulosa (HMC), asi
como celulosa amorfa, pero no actla ni sobre celulosa cristalina ni sobre celobiosa.
Supone, aproximadamente un 20% del total de proteinas del complejo.

La celobiohidrolasa actla sobre los extremos no reductores de la cadena generados por la
endoglucanasa, liberando moléculas de celobiosa. Este enzima tiene actividad sobre
celulosa cristalina y amorfa, y sobre celodextrinas, pero no actia sobre derivados
sustituidos ni sobre celobiosa. Este enzima constituye del 50-80% del complejo celulolitico.
La glucohidrolasa se encuentra en pequefia proporcion y actia sobre los extremos no
reductores liberando unidades deglucosa. Tiene actividad sobre celulosa amorfa, celo-
oligosacaridos y CMC.

La B-glucosidasa hidroliza celobiosa y oligosacaridos de pequefio tamafio, y es
absolutamente necesaria para evitar la fuerte inhibicibn que sobre las endo vy
exoglucanasas produciria la celobiosa si se acumulara en el medio de reaccién.

Si se afiaden celulosas al material lignocelulosico, la hidrdlisis de la celulosa es demasiado
lenta, debido a la asociacion de esta con la lignina que constituye una barrera fisica a la

penetracién de los enzimas. Otros factores como la porosidad (area superficial accesible),
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la cristalinidad de la celulosa, el grado de polimerizacion y el contenido en lignina y
hemicelulosa dificultan la accesibilidad de las celulosas reduciendo la eficiencia de la
hidrdlisis. Todos estos factores hacen necesaria una etapa de pretratamiento, previa a la
hidrolisis de la celulosa, que altere la estructura del material lignoceluldsico facilitando la
accion de las enzimas.

Para la obtencion del crudo enzimatico, la operacion se fija sobre la base de las técnicas
de Fermentacion en Estado Soélido (Lopretty, M., 2005), debido a que responde a una
tecnologia limpia, de bajo costo (inversion y operacion) y tiene ventajas relacionadas con
los requerimientos de agua, que para este caso se necesita menos cantidad con respecto
a otras técnicas a utilizar y de control del proceso, sélo dirigido a la eliminacion del calor
metabdlico y a los productos gaseosos que se generan en esta etapa. El analisis de toda
la informacion hizo posible el establecimiento y fijacion de un esquema tecnolégico como
se muestra en el Anexo lll, que sobrevive a las particularidades del pais receptor para

producir la cantidad prevista de bioetanol.

1.5. Procesos parala produccion de etanol.
El proceso para la produccidon de etanol por via fermentativa tiene dos etapas

fundamentales, la fermentacién y la separacion.

1.5.1 Etapa de fermentacion

La fermentacion es la etapa principal del proceso, no solo porque en ella se produce el
etanol, sino porque se reproduce la masa fundamental de levadura (de 8-10 veces la del
prefermentador) y ademas por formarse aqui los productos secundarios, tales como
alcoholes superiores, acidos organicos, ésteres, aldehidos y otros componentes no-etanol
minoritarios que como se conoce le dan las caracteristicas organolépticas al aguardiente,
rones y alcoholes.

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

Las técnicas tradicionales han evolucionado, conociéndose procesos como:
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1.5.2 Sacarificacién y fermentacion simultanea. (SFS).

El proceso SFS ha sido ampliamente estudiado para reducir la inhibicion de productos

finales de la hidrdlisis. En el proceso, los azlcares reductores producidos en la hidrélisis

de la celulosa o en la sacarificacion son simultaneamente fermentados a etanol, lo cual
reduce grandemente la inhibicion del producto por la hidrdlisis.

Los microorganismos usados en la SFS son usualmente los hongos T. reesei y la levadura

S. cerevisiae. La temperatura 6ptima de la SFS es alrededor de 38°C, la cual es un

compromiso entre la temperatura Optima de la hidrolisis (45-50°C) y la fermentacién

(30°C). La hidrdlisis es usualmente el proceso de velocidad-limitante en SFS. Levaduras y

bacterias termotolerantes han sido usadas en la SFS para aumentar la temperatura cerca

de la temperatura optima de hidrolisis.

Comparando los procesos de hidrdlisis-fermentacion en dos etapas, tenemos que SFS

tiene como ventajas:

1. El incremento de la velocidad de hidrdlisis por conversion de azucares que inhiben la

actividad de las celulosas;

2. El menor requerimiento de enzimas;

3. Los altos rendimientos del producto;

4. Los menores requerimientos de condiciones estériles puesto que la glucosa es
eliminada inmediatamente y el etanol es producido en un tiempo del proceso mas
corto.

5. Menos volumen de reactor.

Sin embargo, el etanol puede exhibir también inhibiciéon de la actividad de la celulosa en el

proceso SFS. Wu y Lee, 1997, encuentran pérdida de celulosas 9%, 36% y 64% de su

actividad original a concentraciones de etanol de 9, 35 y 60 g/l, respectivamente, a 38°C
durante el proceso SFS. Estas desventajas las cuales necesitan ser consideradas por SFS
son:

1. Temperaturas incompatibles de hidrdlisis y fermentacion,

2. Tolerancia al etanol por microbios,

3. Inhibicién de enzimas por etanol.

Por otra parte se tiene que en los disefios convencionales, la hidrdlisis enzimatica y el

fermentador SFS se efectuan en reactores CSTR (reactores continuos con remezclados),

dispuestos en serie o cascada. Se han desarrollado mejoras tecnolégicas encaminadas a
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proveer un método y aparato para la conversion de material lignocelulésico con una
reduccion del volumen total del fermentador y un menor consumo de potencia para el
mezclado, como la contenida en la patente US5888806 (1999), sobre un aparato para la
hidrélisis enzimatica y fermentacion de material lignocelulésico pretratado,
especificamente un biorreactor en forma de torre, que tiene mezcladores para lograr el

mezclado intermitente del material.

.5, Patent 5,888 206

—F

2|

B}

o
=
7T LT T e,

a9

Figura #1.2 Diagrama de un sistema de biorreactor de cuatro etapas.

La figura #2 muestra el diagrama esquematico del sistema de biorreactor de cuatro
etapas tipico para la hidrélisis enzimatica o SFS de un material lignocelulésico pretratado.
El sistema consiste en biorreactores en forma de torre conectados en serie de alta, media
y baja densidad, que dependiendo del tamafio del biorreactor, cada etapa puede tener
uno, dos 0 mas biorreactores conectados en paralelo.

Se han reportado ademas estudios de obtencion de bioetanol por sacarificacion y
fermentacion simultanea (SFS) a 35 °C, de astillas de Pinus radiata de 14 afios de
edad pretratado por dos procesos diferentes: (a) utilizando un reactor de explosion a
vapor a las condiciones de 190, 200, 210, 220 °C por 5 min y (b) utilizando un reactor
Parr con coccién a 220 °C por 5 min con una mezcla de agua:acetona 80:20 (v/v).

El rendimiento en fraccion solida obtenida fue de 55% en el mejor de los casos a 190 °C
para el tratamiento(a) y de 73% para (b) respectivamente basandose en la madera seca
inicial. Las fracciones sdlidas fueron sometidas a SFS utilizando enzimas comerciales
(Celluclast y Novozyme 1988) en combinacion con levaduras Saccharomyces cerevisiae.
Se obtuvo 24 % y 14 % del etanol tedrico (calculado del contenido de carbohidratos en el
material pretratado) para los tratamientos (a) y (b) respectivamente.

La delignificacion del material con clorito de sodio en medio &cido a 70 °C obtenida en el
proceso (a) mejord el rendimiento de etanol desde 24% a 33%. Al evaluar solo la etapa de

hidrolisis enzimatica los rendimientos fueron de 21% para (a) y 37% para (b), mientras que
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en la SFS los rendimientos de etanol estan en el orden de 85% y 72% respectivamente,
indicando que practicamente todo el azucar liberado durante la hidrdlisis enzimatica fue
fermentado a etanol.

En la evaluacion total de los procesos (a) y (b) de conversién de madera (astillas) a etanol,
los rendimientos fueron de 11% y 12% b.p.s. respectivamente. En el caso del proceso (a)
al incluir la etapa de delignificacion el rendimiento de etanol aumentd de 11% a 28%.
Finalmente se expone que las etapas del proceso donde se deben optimizar las
condiciones son el pretratamiento del material y la hidrdlisis enzimética de los sustratos.

Una respuesta tecnoldgica a la desventaja principal de la SFS, lo constituye la alternativa:

Sacarificacion y fermentacién acopladas.

En este caso se opera un sistema de dos columnas acopladas, con recirculacion continua
de la solucién acuosa entre ambas, manteniendo una de ellas a la temperatura optima de
hidrolisis, y operando la restante a la temperatura mas adecuada para maximizar los
rendimientos en etanol.

Ademas de incrementar el rendimiento en etanol, del orden del 15% respecto a SFS luego
de 50 horas de operacion, mediante el trabajo a la temperatura 6ptima de cada etapa, el
proceso de SFA retiene las restantes ventajas del SFS: no se requiere agitacion de
suspensiones de elevada concentracion, la relacion liquido/sélido puede mantenerse en
valores bajos, y el sistema admite escalamiento a niveles productivos.

Otra solucion técnica lo representa la contenida en la patente W00202826 (2002), sobre
un proceso para la produccion de azlcares fermentables a partir de materiales celuldsicos
los que son hidrolizados con una solucién acida (especificamente con acido sulfarico). La
mezcla luego de la hidrdlisis, estd compuesta principalmente por acido, agua, azucar y la
fraccion de lignina insoluble. En la misma el &cido sulfdrico es removido con un agente
extractivo, y a su vez el acido es separado posteriormente del agente de extraccion y

reciclado, ver Anexo IV.

1.5.3 Etapa de separacion.
En el mundo se aplican diferentes técnicas para obtener etanol, entre las principales se
encuentran: destilaciébn azeotrépica, tamices moleculares, pervaporacion y destilacion

extractiva. Las dos primeras son las mas aplicadas a nivel industrial y han tenido un
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desarrollo importante en los ultimos veinte afos, sin embargo acarrean altos costos de
operacion y la primera demanda altos consumos energéticos (Mesa L. 2004).

La deshidratacién de etanol se lleva a cabo actualmente por diferentes técnicas: absorcion
(tamices moleculares), destilacion (extractiva y azeotrépica), pervaporacion y procesos
hibridos. La pervaporacion es una técnica de separacion alternativa que acarrea bajos
costos de operacion, pero tiene como desventajas su baja capacidad y elevada inversion
de capital.

Se han reportado estudios donde se aborda la eficiencia de la aplicaciébn de estos
procesos. Un caso especifico lo constituye la deshidratacion a través de la simulacion del
proceso de destilacion extractiva de etanol azeotropico utilizando glicerol como agente de
separacion. Las simulaciones fueron realizadas con el simulador de procesos Aspen
Plus®, de Aspen Tech version 11.1. El proceso simulado involucra dos columnas de
destilacion, una deshidratadora y una de recuperacion de glicerol. Las restricciones de las
simulaciones fueron la composicibn molar de etanol en el destilado de la columna
deshidratadora y el consumo energético del proceso. Se evalu6 el efecto de la relacion
molar de reflujo, la relacidon solvente alimento, la etapa de entrada de solvente y de
alimento, la temperatura de entrada de solvente, sobre las restricciones elegidas.
Finalmente, los resultados mostraron que el proceso de deshidrataciébn de la mezcla
etanol-agua con glicerol es eficiente desde el punto de vista energético.

Las tecnologias mas prometedoras son los procesos hibridos, especialmente el sistema
destilacion pervaporacion. Aunque estos meétodos son mas econodmicos, el disefio y la
optimizacion de estos sistemas son numéricamente dificiles y ain no se reportan datos
sobre su implementacion a nivel industrial (Gonzalez, E. 2004).

1.5.4 Limitantes de las tecnologias identificadas.

La principal barrera que limita algunas de las variantes que se han sefialado anteriormente
es el aspecto econdmico, ya que el costo de produccion del etanol depende
principalmente del precio de la materia prima. Esta es la principal barrera que ha impedido
el desarrollo de la industria de etanol.

Por otro lado, en cuanto al uso efectivo de los materiales lignocelulésicos como fuente de
carbohidratos se ha referido que esta limitado por los siguientes factores (Mesa, L., 2004):

La barrera de lalignina.
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La utilizacion microbiana o enzimética de estos sustratos requiere previamente la ruptura
de la barrera de lignina. Esto significa realizar algun tipo de pretratamiento, fisico, quimico
o biolégico. También dificulta el ataque biolégico, la cristalinidad y el area superficial de la
celulosa (Mesa, L., 2004).

Costo de enzimas hidroliticas.

Para disponer del carbono presente en la celulosa y hemicelulosa, se requiere, después
del pretratamiento, hidrolizar estos compuestos a glucosa y pentosas. Algunos estudios
relevan que el costo de las celulosas puede representar hasta un 60% del costo total de
produccion de azucares fermentables a partir de recursos celuldsicos.

La hidrélisis también se puede realizar por un proceso quimico utilizando acidos
inorganicos como sulfurico y clorhidrico. Con estos, la hidrélisis es mucho mas rapida,
orden de minutos, pero los rendimientos son mas bajos. Debido al costo de las enzimas y
a los pretratamientos requeridos para los procesos enzimaticos, por el momento las
posibilidades de desarrollar procesos a escala comercial estan mas cerca para la via
guimica que para la bioldgica (Mesa, L., 2004).

Grado de utilizacion del recurso.

En los procesos estudiados y desarrollados hasta la fecha se considera principalmente la
utilizacién de la fraccién celulésica, habiendo un uso incompleto, de poco valor agregado a
los otros constituyentes del recurso (pentosas, proteinas, resinas, lignina). Particularmente
esta Ultima tiene usos potenciales de alto valor en formulacion de adhesivos y lubricantes
entre otros.

Otro aspecto importante en la produccion de etanol a partir de residuos lignocelulésicos es
qgue el proceso entrega también cantidades apreciables de lignina y hemicelulosa las
cuales pueden emplearse en la generacion de energia.

Estudios recientes realizados por Solar Energy Research Institute (SERI), sobre la
obtencion de etanol a partir de residuos lignoceluldsicos, concluyen que los principales
componentes del costo de etanol son: consumo de energia, inversion de capital total,
consumo de catalizador y consumo de materia prima.

El principal consumo de energia tiene lugar en las siguientes etapas dentro del proceso:
molienda, calentamiento del material a la temperatura de reaccion y la destilacion.

Con relacién a la etapa de hidrdlisis es posible identificar los siguientes parametros claves

qgue inciden en la economia del proceso: Rendimiento de azlcares fermentables,
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Concentracion de azucares fermentables, tiempo de reaccidon, concentracion de acido
sulfurico y tamafio de particulas requerida. Un alto rendimiento reduce el costo de la
materia prima y del catalizador. Altos rendimientos y bajos tiempos de reaccién reducen el
tamafio del hidrolizador y por lo tanto la inversion de capital (Gonzales E. 2006).

El tamafio de los equipos y el consumo de energia en etapas posteriores del proceso son
inversamente proporcionales a la concentracion de azucares, especialmente las etapas de
destilacién y de tratamiento de efluentes.

La concentraciéon de acido tiene su incidencia en el costo del material de construccion de
los equipos y en el costo de la etapa de neutralizacion. Como ya se ha comentado, la
madera es una de las materias primas con mayor viabilidad para la obtencién de bioetanol
a gran escala. En este sentido, se han reportado estudios de simulacion del crecimiento,
rendimiento y produccion de bioetanol a partir de las plantaciones de E. Globulus, E.
nitens y P. radiata sin manejo silvicultural, en diferentes zonas de crecimiento en la VIII
Region (Biobio, Chile). De esta forma, se cuantificaron y caracterizaron quimicamente las
maderas de E. globulus, E. Nitens y P. radiata; basandose en la proporcion de azlcares
obtenidos en el analisis quimico, principalmente glucosa, manosa y xilosa haciéndose
proyecciones de la cantidad tedrica de bioetanol que se obtendria a partir de las
plantaciones. También en Chile, se han realizado estudios experimentales utilizando
hongos de pudricion blanca sobre astillas de P. radiata, como pretratamiento de
deslignificacion.

La pérdida de masa de astillas vario entre 2,0% y 7,4% en un rango de 15 a 60 dias de
biodegradacion por Ceriporiopsis subvermispora y entre 0,8% y 4,3% en astillas
biodegradadas por Ganoderma australe. C. subvermispora mostr6 un patrén de
degradacion preferente por la lignina, con pérdidas de lignina que alcanzaron a 14% en 60
dias, mientras que las pérdidas de glucanos fueron menores a 6%. Estas astillas seran
posteriormente sometidas a pulpaje con etanol-agua a 200 °C por 2 horas. Luego, estas
pulpas seran utilizadas para sacarificacion y fermentacion simultanea utilizando celulasas
y la levadura Saccharomyces cerevisiae para produccion de bioetanol.

El propésito de estos biotratamientos con hongos es reducir el consumo de energia para la
separacion de componentes de la madera en el pulpaje con etanol-agua, aumentar la
velocidad de delignificacion y disminuir el contenido de lignina en la madera (Mesa, L.,
2004).
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1.6 Conclusiones parciales.

1

2

3

4

La posibilidad de obtener una fuente renovable de energia de facil acceso, segura y
efectiva es una de las metas que la humanidad debe alcanzar. El alcohol etilico
obtenido por métodos biotecnoldgicos constituye una importante alternativa frente
a los combustibles fésiles.

La globalizacion del empleo del bioetanol requiere que la tecnologia de su
obtencion a partir de biomasa sea desarrollada completamente a través de
procesos factibles econdmicamente.

Para lograr la produccién de bioetanol de forma econdémica y ambientalmente
compatible se requiere del mantenimiento y ejecucion de amplios proyectos de 1+D,
gue solucionen las limitantes identificadas de las tecnologias ya implementadas a
nivel industrial, de forma que se ventile el gran reto que representa su asimilacion.
Debido a la gran variedad en cuanto a recursos y procesos a partir de los cuales
puede producirse bioetanol, existen tecnologias con distintos grados de
implementacion técnica y econdmica, con diferentes requisitos para su inversion,
necesidades de investigacion y desarrollo e innovacién, lo que requerir4 un analisis
pormenorizado de la incertidumbre que presentan cada una de estas alternativas.
Esto contribuird al establecimiento de prioridades de los programas de
investigaciones que se encaucen al respecto.

Dentro de los estudios de costo y eficacia de los procesos industriales para la
produccion de bioetanol se destacan las investigaciones para obtener organismos
fermentables eficientes, sustratos baratos para la fermentacién y condiciones
Optimas para que dicho proceso ocurra.

En el proceso de produccién de etanol, en la etapa de separacion la técnica mas
aplicada a nivel industrial es la destilacién. Son utilizadas las técnicas de destilacion
a baja presién, pero implican costos elevados de operacion; mientras que en la
destilacion azeotropica y extractiva se utiliza un tercer componente como agente
de separacion, aunque presenta efectos laterales desfavorables, como el alto

consumo energético.
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7-

El alto costo de producciéon de las celulosas y hemicelulosas, ademas de su baja
actividad y otras desventajas fisiolégicas, hacen que esta etapa incida
econdmicamente en los procesos de hidrdlisis de lignocelulésicos, representando
una limitante a la hora de la asimilacion de tecnologias para la produccion de
etanol a partir de residuos lignocelulésicos.

Los materiales lignocelulésicos son prometedores para la produccion de etanol en
paises de tradicion agricola, donde la disposicién de bioresiduos en los procesos
agroindustriales puede representar un problema, ademas, su bajo costo y su
relativa abundancia los hace factibles para la obtencién de biocombustibles.

Por otro lado no se debe perder de vista que la utilizacion de los residuos
lignocelulésicos como materia prima para la produccién de etanol, abre un espectro
de oportunidades de aprovechamiento de sus residuos y corrientes secundarias
como fuente de coproductos de alto valor agregado que permiten cerrar el analisis
de fiabilidad econ6mica y lograr producciones mas limpias y ademas permitir la

insercion de estos residuos en el concepto de biorefinerias.
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2.1Introduccion
El proceso tecnologico utilizado en la produccion de etanol a partir de residuos
lignoceluldsicos, de acuerdo con la literatura revisada, consta de las siguientes etapas:
a) Molienda
b) Pretratamiento quimico
Separacion
Pretratamiento biolégico
Lavado
Hidrolisis enzimatica del solido
Filtracion

Fermentacion

N o g bk~ D=

Destilacion.

De acuerdo con este flujo tecnolégico procedemos al calculo y disefio de los diferentes
equipos para una instalacién que procesa 69.6kg de bagazo por dia para un rendimiento
de 75L por dia de etanol que se mantenga en los rangos de calidad establecidos, ver
Anexo V; para lo cual se realizan los diferentes balances de materiales y energia.

2.2 Diseno de los equipos y componentes del flujo tecnolégico.

2.2.1 Diseno del Molino de Martillo.

Para el disefio de esta etapa se determiné primeramente el flujo de bagazo necesario para

la produccién de bioetanol y la composicion del mismo.

69,6Kg de bagazo seco 69,6Kg de bagazo seco
Molino de martillo
—> —
50% de Humedad 50% de Humedad
Diametro de particulas Diametro maximo
(3—5cm). (2 mm).

En esta etapa el bagazo, almacenado en la casa de bagazo es transportado manualmente
hasta un molino de matrtillo que reduce el bagazo a un diametro de particula de 2mm, lo

que garantiza la superficie de contacto entre el sustrato y los microorganismos, la
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disminucién de la cristalinidad de la celulosa y el aumento de la porosidad. Seleccionamos
la trituradora de martillo ya que se usan para la trituracion media y fina fundamentalmente,
aunque existen modelos que realizan la trituracion gruesa. Son los trituradores que
representan el mayor grado de reduccion, que puede alcanzar hasta 1= 30 y mas
dependiendo de la tenacidad del material. Las trituradoras de martillos se usan en la
industria azucarera en calidad de desfibradoras, para preparar la cana para los molinos.
(Rosabal, 1998)

Resultados

25cm.
(500 - 200) wat.
(1/8 —1/6) de la

Longitud del eje
Potencia del motor

Molino de martillo Area del fondo.

Frecuencia de

rotacion del martillo.

Diametro del tambor.

Volumen de la caja

Longitud de la caja

circunferencia.
(1800 - 3000) RPM.
(1.2-1.3) M.

5dmd.

6.36cm.

Martillo

Ancho
Largo

Diametro

Tabla # 2.1: Resultados del dimensionamiento del molino de martillo.
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2.2.2 Diseno del Digestor.

Este paso se realiza alimentando el bagazo con un 50% de humedad a un digestor, en el
cual se realizara el pretratamiento quimico. Este método (Organosolv) emplea etanol
como solvente y en el se mezcla el bagazo en una relacion 5:1 (liquido/sdlido) con una
solucion de agua y etanol que contiene Hidroxido de Sodio el cual mejora la selectividad
respecto a la lignina y por lo tanto la capacidad de deslignificacion del etanol.
Primeramente se somete durante 10 minutos a la impregnacion del licor blanco con el
bagazo con el objetivo de lograr homogeneidad en el bagazo a tratar, seguidamente se le
inyecta vapor a 170 °C, manteniendo una presion de 7 kgf/lcm?; logrando deslignificar el

bagazo bajo estas condiciones.

50% de humedad 72% de humedad
Digestor Quimico
348Kg de LB (30 min) 43.61Kg de celulosa
| 62.65% B
rendimiento de
36.98Kg de vapor celulosa
69.6Kg de bagazo 60.618Kg de solido total

(Celulosa, lignina y hemicelulosa).

Para el disefio del reactor, se basaron los calculos en los estudios cinéticos realizados en
la planta papelera Damuji, en la cual estudié la cinética en un digestor piloto con
calentamiento directo, de capacidad 25Lt. En el mismo se supuso una cinética de 1er
orden respecto a la lignina residual, variandose la concentracion de lignina residual en
funcidn del tiempo y utilizando como medio de calentamiento de la mezcla de bagazo y
licor de coccidn la inyeccion de vapor directo en el interior del equipo, (Meilyn, G., 2002).
La reaccidon se lleva a cavo en la fase sdlida y la velocidad global del proceso esta
controlada por: (Levenspiel, 1895); (Casey, J., 1960):

1. La difusion de los reactivos en la fase liquida (licor de coccion) al interior de la fibra
de bagazo.
Absorcion del reactivo en la fase sélida.
Reaccion quimica en la fase sdlida.

Desorcidn de los productos de la reaccion del solido.

o > N

Difusion de los productos hacia la fase liquida.
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Las etapas limitantes de este proceso son (Meilyn, G., 2002):
1. velocidad de deslignificacion.

2. difusion de la lignina disuelta.

Para el disefio se supone ensayar la siguiente ecuacion:
r= k*e-E/RT*[CI]l*[CE]E*[CS]S

[CL] — concentracién de lignina.

[Cg] — concentracion de ETOH.

[Cs] — concentracidon de NaOH.

Aplicar logaritmo a la ecuacion:

Logr=Log K- E/RT + L*[C_] + e* Log [Cg] + S* Log [Cs].
Que es de la forma:

Y = Ap + A Xy + A Xo +As* X3

Y — velocidad de deslignificacion.

Y =48.08 — 2934*X4 — 0.0621*X, + 0.089*X3
De la cual se deduce:

A, =48.08 =Log K + e * Log [C]

A1 =-2934 = -E/RT

A;=-0.0621=S

A3;=-0.089=L

De modo que se puede plantear la ecuacién de velocidad siguiente:
r=48.08 * e -2934/T CL 0.089 * Cs 0.061

C. = concentracion de lignina

Cs = concentracion de NaOH, (Meilyn, G., 2002)

La bibliografia consultada refiere que en el disefio de reactores de tipo discontinuo de

volumen variable la ecuacion de disefio que rige el proceso es:

h dXa
C =t
ao! (1+Ea-Xa)-(-ra)
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Donde Ea es la variacion relativa del volumen del sistema, la cual asume valor solo si la
reaccion ocurre en fase gaseosa. Por lo que el modelo de disefio queda expresado de la

siguiente forma:

xaan
- r

0

t=C,_,

Y en el cual la variable de importancia para el disefio del reactor es t (tiempo de reaccion).
Sustituyendo la ecuacion de velocidad en la ecuacion de disefio obtenemos, (Levenspiel,
1895):

t=C, aX .

-2934

©4808 -e T -CL °% .Cs0%

Para la obtencién del tiempo de reaccion en el interior del reactor se empledé el MATNUM,

software capas de integrar esta ecuacion, arrojando como resultado que el reactor
requiere de un t = 3 horas de reaccion para llevar la concentracion de lignina en el bagazo
de 26.04mol/Lt a 21.01mol/Lt.

Vmaterial = Qmasico / Pmezcla Prmezcla= QOOKg/mS Vmaterial = 0.141 m3

H = Vmateria * 4 / T * D? D =0.5m
H=0.718m
P =7 atm
t=3h
T=170°C

Tabla #2.2: Resultados del dimensionamiento del digestor quimico.
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2.2.3 Balance en la separacion de la lignina por medio del lavado.
60.618Kg de solido total

l

1044Kg de agua 0.45Kg de Lignina
—> - —>
Separacion
l 1392.45Kg de LN

60.618Kg de sdlido total
72% de humedad
En la etapa de separacidon se emplea un volumen de agua necesario para retirar parte de
la lignina, el licor negro (LN) arrastra un 4% de la lignina presente en la masa de bagazo
seco alimentado y el hidromddulo necesario para esto es tres veces el volumen de licor
blanco utilizado, estos valores se determinaron teniendo en cuenta que el bagazo
alimentado tiene en su composicidén un 16% de lignina, (Leyanis, M. comunicacién
personal).
2.2.4 Diseno del Galpén, en el tratamiento biolégico.
El bagazo pretratado con 72% de humedad sera colocado formando un colchén de 25 cm
en un local (Nave) con el microorganismo seleccionado (hongo Trichoderma reesei)
durante un tiempo de permanencia de 15 dias aproximadamente. En el mismo se deben
garantizar las condiciones de operacion de pH= 5 y de aire fresco para eliminar el calor
metabdlico.
84.19 bagazo con un 72% de humedad
60.618kg de sdlido total.
v
8.419kg de cultivo (Hongo) Galpén
(10% del bagazo —— (15 dias) «—

Con un 72% de humedad)

42.24kg de celulosa
59.06kg de sdlido total

aire humedo
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Ecuaciones Resultados

A = (Qmasico / Poagazo) | E Poagazo= 778Kg/m3
E =0.25m

% sobrediseiio = 20

Largo = (2* A)%® T=25°C

P = 1atm
Ancho=L/2 Ancho = 0.54m.

Tiempo = 15 dias

*E = espesor del colchon de bagazo.
Tabla #2.3: Resultados del dimensionamiento de la nave para la hidrélisis.
2.2.5 Balance en el tanque para lavado.

72% de humedad
59.06kg de sdélido total

|

(1044.283) Licor negro Tanque para
«—— lavado

l

42.24kg de celulosa
72% de humedad
Nuevamente se requiere en esta etapa del lavado del bagazo, el cual después de

1044kg de agua

0.283Kg de lignina

pretratado tiene un 12% de lignina y donde se logra que el licor negro (LN) arrastre un 4%
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de la lignina presente en la masa de bagazo seco alimentado. El flujo de desecho que se
genera en esta etapa del proceso se utiliza como medio de cultivo en la etapa de
tratamiento bioldgico ya que en su mayoria esta compuesto por biomasa, (comunicacion

personal).

2.31 Diseino del Hidrolizador.

En esta etapa de hidrdlisis se cargaran dos reactores (Hidrolizadores) con un espacio de
24 horas cada uno con el fin de lograr la continuidad del proceso fermentativo y de
destilacion. En estos es utilizada la hidrdlisis enzimatica de la celulosa contenida en el
bagazo para la obtencion de ART que posteriormente, por fermentacion, conducen a la

abtension del producto final deseado. Con este fin se emplean tres tipos de enzimas:

Endoglucanasa, Exoglucanasa, B-glucosidasa, que atacan distintas partes de la

cadena de celulosa para dar lugar a la glucosa.

82.027Kg de materia con un 72% de humedad
59.06kg de sdlidos totales  (42.247) kg de celulosa

'

Hidrolizador
(48 horas) «—
2953 kg de HO
l 0.348Lt de enzimas

3035.027Kg de jugo 17g de ART por litro de solucién.

Con el empleo de los diversos pretratamientos ya vistos se logara un 60.7% de
rendimiento, lo que permite que se logre la conversion de los 42.247Kg de celulosa
presentes en la masa de bagazo a azucares reductores (ART), lograndose una
concentracion en el hidrolizado de 17g de ART por litro de disolucidon. La necesidad de

agua se determina alimentando 50Lt de agua por cada Kg de sélidos alimentados al
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hidrolizador, y se requiere de 5ml de enzimas por cada Kg de bagazo alimentado al mismo

(Leyanis, M).
Ecuaciones Resultados

Vimaterial = Qmasico / Pjugo Pjugo= 900Kg/m® | Vinateriai = 3.37m°
D = (2 *Vimaterial / )" % sobrediseio = 50 | D = 1.46m

Hc = Fact-H *D Fact-esf. = 0.5m | Hc = 2.93m

Hesf. = D *Fact-esf. Fact-H = 2m Hesf. = 0.73m
R=D/2 D =2m R =0.73m
V-esf = (1/3 *1 * hesf?) *[(3 *R) —hesf.] | P = 1 atm V-esf = 0.8227m?
Vit = V¢ + V-esf. T=45°C Vt =4.19m°

Hadicional = Yosobre disefio ~ VC *4 /11 *DZ Hadicional = 1M
Vtotal =Vt+ (%sobre disefio *Vce ) Vtotal = 5.878m3

Hiotal cilindro = Hadicional +Fact-esf. Hiotal cilindro = 3.93m

Htotal fermentador = heSf- + Htotal cilindro Htotal fermentador = 4.66m

Tabla #2.4: Resultados del dimensionamiento del Hidrolizador.

Este equipo cuenta con la peculiaridad de que es un recipiente enchaquetado con
agitacion mecanica, en el cual es necesario mantener el fluido en constante movimiento y
a una temperatura de 45C°. Para el calculo de la chaqueta nos basamos en la

metodologia disefiada por Chilton, Drew y Jebens (Kern, Donald Q.; 1988)
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2.3.2 Diseino de la chaqueta del Hidrolizador.

Variables Ecuaciones

L =d = 3.15pie
n = 600rph

Rej (Reynold) | p = 48.57Lb/pies>

u = 3.63Lb/ pie *h

79658.8

k
(Conductividad

térmica)

Cpm

(capacidad Cpm = %jugo*Cpjugo

calorifica del +%enzima*Cpenzima

etoxido)

J (factor para hD (C, u U3 p 0.4
transferencia K |k u,

de calor)
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M (viscosidad 3.63Lb/ pie
del jugo) *h

hi (Coef. de

Transf. de

2457.35

Btu
h* pie’°F

calor referido
al diametro
ext. de la
tuberia)
hio (Coef. de

Transf. de

calor referido
al diametro
int. agua)
Uc (Coef.

total de 931.44
o hi * hio
diseno, — Btu
hi + hio P —
coeficiente h> pie”*°F

limpio)
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hd

UD (Coef.
total de
diseno,

coeficiente

sucio)

245.46

Btu
hpie *-°F

Q (cantidad
de calor

Inter.)

At = 20°C
A=2539.76btu/Kg

Q=m-Cp-AT =M -2

240073.45
BTU/batch

A (area de
Transf. de
calor

geomeétrica)

I"|quuido=3-93pie
D =4.79pie

D
A‘ =7 D hlqmd_cgﬂ-_

198.72 pie?

AT2=T1-t2=15
3°F
AT1=T2-1l1=
189°F

AT2-AT1
In AT2
AT1

A (area de
Transf. de
calor

necesaria)

©® = 0.2horas
At =170.6°F
UD = 245 .46

Btu
h- pie*.°F

T1—t1 _UdA@
T2—t2 M-cp

A (% areaen

exceso)

Tabla #2.5: Resultados del dimensionamiento de la chaqueta del hidrolizador.

Anec .

geomet

A

geomet
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Los agitadores de paletas se usan ampliamente en la industria quimica cuando el grado de
agitacion necesario es pequefio o no puede ser creado un alto grado de agitacion.
Generalmente se usan en el mezclado en sistemas con viscosidad menor de 10000cp, con
velocidades iguales o0 menores de 150 revoluciones por minuto (rpm), en las que el
contenido de sdélidos es muy pequefio y en reactores en los que se desarrollan reacciones
quimicas lentas (Kern, Donald Q.; 1988)

2.3.3 Diseio del agitador de paleta.

Agitador de paleta \

D =1.46m d =0.96m Tabla 9.1
H = 3.93m d=066"D Curva N° 2
n =100 rpm Rem = 2234.16
p = 900 Kg/m® (régimen Fig. 9.7
U =1.5*10? Pa-s IR turbulento)
C=14.38 3 Ar =3307.3
D/d=1.4
b/d =0.1
d/D =0.66

Rosabal
Fig. 21
Kh=0.5 Apéndice
Kn corregido = 0.52

Kn corregido = Kn*(H/D)*® (2)

=2 N:KN.corregido ‘P'ns-d‘r’
* Ngi = 1745.52 W
a=90° Narranque = (2 — 3) N
Narranque =4363.8W

£=0.9
Fr = (20 - 30)%
Ninstalacisn = 6060.8W

K=0

Pp =778 Kg/m3 Ninstalacien = {Narranque+(Fr/1OO)*

Dp = 0.002m Narranque} / §

Tabla #2.6: Resultados del dimensionamiento del agitador de paleta.
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2.3.4 Diseno del filtro de placas y marcos.

3035.027Kg de jugo

’

Filtro 55.51Kg de torta (1% de humedad)
—>
25.16Kg de sélidos en la torta.

{

2979.62Kg de jugo azucarado
42.247kg de sdlidos

Este tipo de filtro es de los conocidos como filtros de accion periddica por su modo de
operacion, estos se usan en la produccion industrial fundamentalmente para pequenas
producciones, cuando se desea obtener un filtrado muy limpio. Los filtros de prensas de
placas y marcos consisten en una serie de placas y marcos de igual forma y tamano que
se instalan de modo alterno, ya sea en posicion vertical u horizontal y se mantienen en
dicha posicion por un mecanismo de prensa hidraulica o de tornillo (Kern, Donald Q.;
1988).

La torta obtenida como residuo del filtrado tiene un 1% de humedad y los 42.247Kg de
celulosa que se transformaron en ART se consideran como soélidos retenidos en el jugo
filtrado.

El disefio fue realizado siguiendo la metodologia descrita por; (Kern, Donald Q.; 1988).
Area = 2.304m?

Longitud del marco 0.4m (supuesto)

Ancho del marco 0.6m (supuesto)

Area de un marco =0.3*0.29*2 =0.48 m?

N° de Marcos 12, tabla 17, Rosabal (para prensas horizontales)
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Nomenclatura Ecuacién Resultado
Masa de solidos en | %Sol. Torta X X, 0.818
la torta /unidad de 0.33 t 1— X,
volumen de liq.
Masa de solidos %Sol =0.027 X 0.014
/Masa de liquido X = m
(Xs)
Masa de solidos en | Densidad de la 13.40
la suspension/ solucién Kg/m?
unidad de volumen | 900 Kg/m® _
de liquido (supuesta) CS B XS,OS
Masa de solidos en | Densidad torta CS 13.68
la torta/unidad de | 814 Kg/m® C=  C,
volumen filtrado(C) (supuesta) 1- X, p,
Superficie de Espesor del marco cvV 1.4m?
filtracion (S) 38mm - m tabla 17
Volumen de filtrado
1.26m°
Caida de Tabla 17 Apéndice 1.2 Mpa
presion(AP) Rosabal

Tabla #2.7: Resultados del dimensionamiento del filtro de marcos y placas.

2.3.5 Diseino del prefermentador.

El conjunto del proceso fermentativo se divide en dos partes; una, inicial, de desarrollo de
levadura; y otra fermentacion alcohdlica. La primera, a su vez, comprende dos etapas
principales que son el desarrollo del cultivo en medio esterilizado, y la prefermentacién. En
cada una de estas partes se requieren caracteristicas especiales de materia prima, razén

por la cual la operacion entrana algunas diferencias fundamentales. En este caso se
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realizara la dilucién de la miel y la prefermentacion en el mismo equipo (Ministerio de la
industria azucarera.)
57.67Lt de miel

1Kg de levadura l
3kg de sulfato de amonio
0.75Kg de fosfato de amonio 481.11 It de agua
— » | Prefermentador | «—
55009 de nutrientes y Aire 1VVM
levaduras
l

500Lt de baticion (10% del total),
Segun (Obregén J. Luna, 2000), tradicionalmente las fuentes de suplementacion de
fésforo ha sido el fosfato diamoénico calidad alimenticia o fertilizante, que tiene un 50 % de
P205 y aporta un 21 % de nitrogeno, ver Anexo IX. El resto del nitrogeno debe ser
aportado por el sulfato diamoénico y la urea. Para determinar la cantidad de nutrientes
necesarios es preciso determinar la cantidad de los mismos que se encuentran en el
sustrato utilizado, en este caso miel, ajustando la cantidad de nutrientes a un valor que no
perjudique el desarrollo de la levadura, ver Anexo X, (Ministerio de la industria
azucarera, 1983).
Para el calculo de la necesidad de nutrientes y levaduras se emplearon las
concentraciones siguientes:
» 2g/Lt de levadura.
» 6g/Lt de sulfato de amonio.
» 1.5¢g/Lt de fosfato de amonio.
De la urea no es recomendable pese a conocerse que favorece la rapidez de la
fermentacion, dado que la misma en presencia de etanol y calor reacciona y forma el
CARBAMATO DE ETILO, sustancia catalogada como muy cancerigena y que se
conceptua que el maximo permisible de ingestién por dia que no es perjudicial a la salud
es de 0,3 microgramos por kilogramos de peso de la persona, por lo cual se limita su uso
industrial, (Obregén J. Luna, 2000).
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Ecuaciones Resultados

D = (2 *Vimaterial / )" Vimaterial = 0.5m°
Hc = Fact-H *D % sobredisefio = 50 | D = 0.6829m
Hesf. = D *Fact-esf. Hc = 1.3656m
R=D/2 Fact-esf. = 0.5m | Hesf. = 0.3414m
V-esf = (1/3 *m * hesf?) *[(3 *R) —hesf] R =0.3414m

Vt = Vc + V-esf. Fact-H = 2m V-esf = 0.083m°
Hadicional = Yosobre diserio *VC *4 /11 *D? Vt = 0.583m°
Viotal = Vt + (Ysobre disefio *VC ) D=2m Hadicional = 0.683m

Htotal cilindro = Hadicional +Fact-esf. Vtotal = 0.83m3

Hiotal fermentador = heSf. + Hiotal cilindro Hiotal cilindro = 2.048m

Hiotal fermentador = 2.389m

Tabla #2.8: Resultados del dimensionamiento del prefermentador.
2.3.6 Balance en el fermentador.
Se aumenta la biomasa en el prefermentador con un volumen del 50% de la masa de ART
presente. Cuando la levadura se encuentra a mediados de la fase de crecimiento se
inocula en el fermentador, donde comienza la fermentacion alcohdlica en condiciones
anaerobicas con una concentracion de 120g/Lt de ART, para lograr esto se descarga el
10% en el fermentador donde se agregan el jugo azucarado proveniente del tratamiento
del bagazo, el cual es enriquecido con miel final, ajustando la concentracion de ART a
120g/Lt (Antonio C. José, 1988).
50Lt de baticién

'

388.37Lt de miel Fermentador
3300Lt de jugo de bagazo 37.61Lt de lodos

l

3761.28Lt de Baticion
41
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En el fermentador la levadura crece simultaneamente con la produccion de alcohol por
espacio de unas 20 horas. La velocidad de fermentacion aumenta de forma rapida hasta
alcanzar el maximo, al término de las 15 horas. La produccién de alcohol continua
entonces a una velocidad decreciente hasta completar de 24 a 30 horas de fermentacion,
para obtener una concentracién final de alcohol de 6 a 7% volumen (Antonio C. José,
1988).

Es necesario eliminar el calor desprendido en el transcurso de la fermentacion y mantener
la temperatura cerca del valor éptimo (33 a 34°C) con el uso del método de los refrescos;
de lo contrario la temperatura aumenta hasta 40 o 42°C con sensibles pérdidas en los
rendimientos (Antonio C. José, 1988).

2.3.7 Diseno del fermentador.

Ecuaciones Resultados

D = (2 *Vimaterial / )" Vinaterial = 3.7m’
Hc = Fact-H *D % sobredisefio = 90 | D =1.33m
Hesf. = D *Fact-esf. Fact-esf. = 0.5m | Hc = 2.66m
R=D/2 Fact-H = 2m Hesf. = 0.665m
V-esf = (1/3 *1r * hesf?) *[(3 *R) —hesf.] | D = 2m R =0.665m

Vit = Ve + V-esf. V-esf = 0.617m?
Hadicional = %sobre diserio *VC *4 /11 *D? Vt=4.317m?
Viotal = Vt + (Yosobre disefio “VC ) Hadicional = 1.33m
Hiotal cilindro = Hadicional +Fact-esf. Viotal = 6.166m°

Hiotal fermentador = hesf. + Hiotal cilindro Hiotal cilindro = 3.99m

Hiotal fermentador = 4.657m

Tabla #2.9: Resultados del dimensionamiento del fermentador.
La productividad tipica de un proceso en batch es de 1.8 a 2.5G de etanol por litros de

fermentacion en una hora (Antonio C. José, 1988).
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A lo largo del proceso de fermentacién, la levadura se desarrollla prodigiosamente,
constituyendo un producto muy valioso. Es indispensable, por tanto que los lodos que son
el 1% del volumen del fermentador, se procesen adecuadamente con el fin de recuperar la

biomasa presente en ellos (Ministerio de la industria azucarera, 1983).

2.4 Diseno de la etapa de destilacion.

El dimensionamiento de esta etapa se realizo, teniendo en cuenta la cantidad de baticion

o fermento que se necesita para producir 1,5 hl de bioetanol.

Este se determiné sobre la base de los resultados del balance de materiales realizados en

la etapa de destilacion, los cuales son mostrados en la figura.

Nutrientes l
Levadura —» Fermentador [—* CO,

133,41 kg/h de Baticién
3,9 %

y
63,44 kg/h de vapor —» C. Destiladora — 188,61kg /h de residual

8,32 kg/h vapores de alcoholes
53,7 %

\ 4

36,82 kg/h vapor —» C. Rectificadora [— 3,70 kg/h de residual
l 25,96 %

4,53 kg/h de Bioetanol
93,6 %

Todos los esquemas de rectificacidon se basan en los mismos principios y todos incluyen
de una manera u otra las columnas destiladora y las rectificadoras, estas ultimas para
alcanzar el grado alcoholico deseado, y eliminar a su vez productos de cola.

En el esquema seleccionado para la planta, se proyectaron dos columnas, una
destiladora (CD) vy una rectificadora o de alto grado (CR), que concentra los vapores

alcohdlicos (VA) que salen de la destiladora, para obtener un alcohol de 95° GL el que
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luego se deshidratara mediante tamices moleculares para obtener el alcohol absoluto,

necesario para el biodiesel.

Para la columna destiladora se seleccion6 una columna de platos perforados de diametro
de orificios de 4,5 mm, por traer la baticibn algunas particulas disueltas y para la
rectificadora por la pequefa capacidad una columna rellena con anillos rasching

ceramicos de % plg. Los datos seleccionados para el disefio fueron:
Para la columna Destiladora:

Composicion de la alimentacion: X = 5°GL= 3, 9%masa
Alimentacién de vapor vivo con presién de 1, 4 kg/cm?
Composicion del vapor del tope: X ya =60°GL= 53, 7%masa
Composicién del residuo o vinaza: 2x10° % masa.

Por el balance de materiales en toda la planta se determinaron los flujos de las corrientes
y algunas de las composiciones, como fueron las de las colas o residuos. Siendo los flujos

los siguientes:

Flujo de Baticion F: 133, 41 kg/h

Flujo de vapor de alcohol VA: 8,235 kg/h
Flujo de Vinaza: 188,6 kg/h

Para el calculo del numero de etapas teoricas en la destiladora, se aplicé el método de las
ecuaciones de Kremser ya que se tiene que concentrar mucho el alcohol, se aplico la
ecuacion 3.1 (Treybal R, 1985):

o
XW_XW/Z(l—A)+A
P Iog%K

Donde: Xm es la composicion de la alimentacion X ¢

log

Ec.3.1

Xw composicion de la vinaza
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L/ - : o =
A /aV y la volatilidad relativa a {

y (- X)}

x(t—y")
Ly V son los flujos de liquido y vapor en la columna

Para el diametro se emple6 el método del Pavilov (Paviov K, 1981)

Un resumen de los resultados para la columna se da en la tabla #10:

Variables Resultados

Numero de Platos tedricos 6

Eficiencia de plato 0,39

Numero de Platos reales 16+4= 20

Distancia entre platos 0,25 m

Altura 4,75+0,5=5m

Diametro 0,30 m

Material de Construccion Acero Inoxidable

Caida de presion/Plato 489,33 Pa

Tabla #2.10: Resultados del dimensionamiento de la Columna Destiladora.
Para la columna Rectificadora:

Composicion de la alimentacion en forma de vapor: 60°GL= 53,7%masa
Composicion del destilado en el tope: 95 °GL= 93,6% masa

Composicién del residuo o cola: 30°GL =25% masa

Flujo de Alcohol Destilado: 4,5312 kg/h

Flujo de Cola en la rectificadora: 3,70 kg/h

Relacion de reflujo R: 1,5 Rmin= 4,88
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Para el célculo de la altura de la columna se aplicé el método de la altura equivalente al
plato tedrico ya descrito. Se empled para el céalculo del numero de etapas tedricas el

método de Sorel Lewis, el cual fue programado en Software Excel.

El método, es una modificacion del Método del Mc Cabe-Thiele, pero es analitico. Para su
aplicacién hay que conocer las ecuaciones que relacionan los datos de equilibrio y la linea

de operacion (LO) de cada seccion por balances de materiales.
(1) Ecuacion de la Curva de Equilibrio

y =-7.4256* X * +17.843* X° -14.79* X * +5.20* X +0.0862

R Xp
2) Linea Operacion de la seccion enriquecedora Yo = X
(2) Li p I I iqu n+1 R+1 n R+]
(3) Linea O ion de la Seccidon empob d Y == X —_W X
Inea Operacion de la Seccion empobrecedora m
L-W L-W W

Para el diametro se empled el método del Treybal.

/4 * G
D = —
T *G
241 Dimensiones del condensador de la columna rectificadora.

Intercambiador de Doble tubote %, x 2 pulg.
Variable Unidad

Calor evaluado 4485.14

Masa de vapor a condensar 26,63
Area de horquilla 0.092

Longitud de la horquilla 2,4 (0.6)

Numero de horquillas

Area en exceso

Caida de presion tubos

Caida de presion anulo

Tabla

#2.11: Resultados del dimensionamiento condensador de la columna rectificadora.
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2.4.2 Dimensiones del calentador de la alimentacion a la columna

destiladora.

Intercambiador de Doble tubote 1. x 'z pulg.
Variable Valor Unidad

Flujo de Baticion 133,41
Calor evaluado 12219.2

Masa de vapor requerida 543
Area de horquilla 0.2164

Longitud de la horquilla 3,8 (0.95)

Numero de horquillas 2

Area en exceso 32.2
Caida de presion tubos 5,9 E-12
Caida de presion anulo 0,5017

Tabla #2.12: Resultados del calentador de la alimentacion a la columna destiladora.

A continuacion se muestra un esquema detallado de la etapa en cuestion.

|2 |
Lo |
Condensador "
.—.-.'_'_: re

=
it | Lok}

v O B — ! |
- Lo
Alcohol
A =D YA o 9 595
Ealentadu-r-"u" — 1
L' Tanque de
Yapor Yinaza Cola + Baticidn
1.04 mI

Figura #3, Esquema de las etapas de destilacion y rectificacion.

Primeramente calculamos el diametro de la tuberia:

El flujo de trabajo seria de 133.41 K% o sea 3.75*10° m% .

_V*z*D?

Q=V~*A Q 2
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D 47Q

72'*

Para ello tenemos que tomar la maxima velocidad recomendada que es de

m
25 /é de la Tabla 1.1 del Pavlov.

Calculando en la ecuacion anterior obtenemos:

* *10)~°
D [4*3,75*10
T*25
D =0,00436 m
Luego buscamos en la tabla 10 del Rosabal donde aparecen los diametros estandarizados

y tomamos la de Vs pulg DN, 6.83 mm DIy 10.29 mm DE.

Luego partimos de la ecuacion del Balance de Energia Mecanica.

2
H=AZ + A*P + A(Oiv )+ hp
p*g  2*g
AZ =496 m
P,-P
AP %R b _poqam -2 g
p*9  p*g P *g
A(aV 2): aV,: —aV,’ V. =0
2*g 2*g
=g=%= 1,02 m/s
A 0,785*DlI

La densidad de la baticion es de 988 K%3 y la Viscocidad es de 549*10° Pa*s.

_V*p*DI
7

R =1,2537 * 10*

En la figura 3.4 del Rosabal seleccionamos con el Reynolds a = 1,1

2
ayV,

=0,058 m
2*g
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Luego pasamos al célculo de los accesorios ubicados en el sistema:

Accesorio U. N.U. * Kturbl.

Valv. Cuna 5
Codo 90 ° 5
Valv. Globo 1
Entrada 1
1
1
1
1
1

Salida

Expansién Cond

Compresién Cond

Expansién Calent

Compresién Calent

2K accesorios

Tabla #2.13: Calculo de los accesorios ubicados en el sistema.

z K :Z KACCEsorios + APcondensador N APcalentador

p*Y p*g
D K =15,502
e 02*10° , _
—=————-=0,029 La rugosidad del tubo e = 0,2 mm la tomamos de la tabla 9
d 6.83*10°

del Rosabal como tubos de acero sin costuras.
En la figura 3.9 del Rosabal determinamos el factor de friccién f = 0.06.
Lr=L+Ly+Ly+Lyv+Ly

Lt =24m

L V2
hp=| f—+ ) K
P ( e jz*g
hp=11996 m

Luego resolviendo finalmente el Balance de Energia Mecanica obtenemos la carga de la

bomba:
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2
H=AZ + AP +A(aV )+hp
p*g  2%g
H=17,014 m

Ahora se pasa al calculo de la potencia de la bomba:
Potencia util:

N =H *,0* g *Q

N=618 W

Potencia Consumida:

N'= *TOOO N'=8,24*10"° Kw
n

Potencia de la instalacion:

De la tabla 3.3 de Rosabal tomamos el factor g = 2.
N'=pg*N' N'"=2%8,24*10"°
N''=0,0164 Kw

Se escoge en la tabla 14 del Rosabal el motor trifasico de 0.09 Kw y 1800 rpm.
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2.5 Conclusiones parciales

Los balances realizados arrojan como resultados que las etapas mas complejas en
cuanto al empleo de las tecnologias de produccion de Biocombustibles a partir de los
residuos lignoceluldsicos son el Pretratamiento e Hidrélisis en la produccion de
Bioetanol dados estos a los consumos de materias primas, equipamiento vy

requerimientos operacionales.

Los calculos realizados demuestran que en el caso del digestor donde ocurre el
proceso de deslignificacion del bagazo por medio del pulpeo quimico, se obtienen
dimensiones equivalentes a su homologo instalado en la papelera “Damuiji”, del cual
fueron utilizados los estudio cinéticos con la finalidad de establecer dichas dimensiones
y parametros.

Los disefios efectuados se rigieron por las metodologias estudiadas en la bibliografia
consultada arrojando valores aceptables en cuanto a las capacidades requeridas de

produccion fijadas para esta planta.
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3.1 Analisis Econdmico de la Inversion
De acuerdo al desarrollo del trabajo, se procede a realizar la Gltima etapa del mismo. Se
efectia a la evaluacidbn econdmica, la cual juega un rol importante en la toma de

decisiones para el futuro de la planta. Para esto valoraremos dos variantes:

Variante 1, considera una planta a escala piloto con una capacidad anual de produccion

de 37500Lt de alcohol, con el consumo de 17.4Ton de bagazo residual.

Variante 2, considera una planta a escala industrial con una capacidad anual de
produccion de 101742285Lt de alcohol, con el consumo de 5000Ton de bagazo residual,

como es el caso de San Javier (Misiones, Argentina).

Una vez que se dimensionaron los equipos fundamentales de cada variante, se efectta el
andlisis econémico de la misma, sobre la base de calcular el costo de inversion y el costo

de produccién.

3.1.1 Determinacion de los costos de adquisicion de cada uno de los equipos
disefiados en el anterior capitulo.

Para proceder a la determinacion de los costos del equipamiento de la planta piloto se
determinaron las capacidades de cada uno de ellos y sus respectivos parametros de
operacion, con los cuales se determinan los costos, empleando los graficos utilizados por
(Peter’s M, 2003). La relacion de los equipos empleados en la produccién de esta plana
se puede ver en los Anexos VIl y IX.

Los resultados obtenidos se determinaron por un programa realizado en Excel, donde se
evaluaron los indicadores economicos mediante la metodologia planteada por (Peter’'s M,
2003) Para el calculo del costo actual del equipamiento se empleo como factor de
escalado la regla de la 0.6 (Peter’s M, 2003).

0.6

Actual
Cadq actual= "~ orig I
Original
Donde:
Cadq actual —COSto de adquisicion actual del equipo
Corig — Costo original del equipo
Iactua - Indice actual

loriginal - Indice original
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Tabla #3.1 Costo total del equipamiento utilizado para el sistema.

costo costo ind. ind.
Equipos original | adq. Act. | Act.2005 | Orig.1985
Digestor 1100 1395.29 468.2 315
Hidrolizador 1580 2004.15 468.2 315
Fermentador 14500 | 18392.49 468.2 315
Trituradora de 7610.69
martillo 6000 468.2 315
Prefermentador 11500 | 14587.15 468.2 315
bomba centrifuga (4 | 4000 5073.79
bombas) 468.2 315
Filtro prensa 1400 1775.83 468.2 315
Tanque de lavado 1500 1902.67 468.2 315
columna de 3509 4450.98
destilacion 468.2 315
Columna 5284 6702.48
rectificadora 468.2 315
tanque de 1400 1775.83
almacenamiento 468.2 315
Agitador 180 228.32 468.2 315
Total 65899.66

3.1.2 Determinacion de los indicadores econdmicos principales de la instalacion
piloto (Costos de Inversion y Costos totales de los productos).

El estimado de los indicadores econdémicos como el costo de inversion, el costo de

produccion y los indicadores de factibilidad de la inversiébn se obtuvieron aplicando la

metodologia planteada por (Peter’s M, 2003; Ulrich, 1986).
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3.1.3 Estimado del Costo total de Inversién

El estimado del costo total de la inversidn se realizé sobre la base del costo total del
equipamiento, para el cual, se estimaron los aspectos que para la planta inciden en la

Inversion fija y la inversion de trabajo:

|- Costos directos = 153546.20$
A)- Costos del equipamiento de la instalacion
1) Costos de adquisicién de los equipos = 65899.66%
2) Instalacion, aislamiento y pintura (35 — 45% de 1) = 23064.88%
3) Instalacion de la instrumentacion y control (6 — 30% de 1) = 3953.98%
4) Instalacién de tuberias (10 — 80% de 1) = 19769.90% (30%)
5) instalacion eléctrica (8 — 20% 1) = 5271.97%
B)- Construccién de procesos auxiliares y principales (10 — 70% de 1) = 6589.97%
C)- Facilidades de servicio y el terreno (40 — 90% de 1 = 26359.86$
D)- Terrenos (4 — 8% de 1) = 2635.99%

[I- Costos indirectos

a) Gastos de supervision e ingenieria (5 — 15% de los costos directos) = 7677.31$
b) Costos de construccion (7 - 20% de los costos directos) = 10748.23%

c)- Impuestos (5 — 15% del capital fijo invertido)

[lI- Capital fijo invertido = Costos directos + Costos indirectos

Capital fijo invertido = 174951.42 + 0.15* Capital fijo invertido

Capital fijo invertido = 174951.42 / 0.85 = 202319.70%

I\V- Capital de trabajo (10 — 20% del costo fijo invertido) = 20231.97%

V- capital total invertido = Capital fijo invertido + costo total = 41645.48%
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3.2 Estimado del Costo de Produccion.

Para la obtencion del costo de Produccion, para la obtencién de los productos principales
de las tecnologias propuestas, se tuvieron en cuenta, los gastos de materia prima,
mantenimiento y reparaciones asi como los requerimientos del proceso como resultados
de las necesidades, y los demas elementos se determinaron, segun la metodologia

expuesta por (Peter’'s M, 2003)

I-  Costos de manufactura

a) — Costo directo de los productos

1) materias primas (10 — 50% del costo total del producto) = 7899.24%
Tabla #3.5 Valores de las materia primas empleadas en el proceso.

Materia prima consumo indice de costo costo
Etanol 18.375ton 12.61%/ton 227.85
Vapor 44.695ton 6.73%/ton 300.72
Bagazo 17.5ton 8.05%/ton 140.87
Agua 1380.53m* 0.10$/m? 138.05
Miel 137.87ton 36%/Ton 4963.59
NaOH 261Kg 0.38%/Kg 99.18
Sulfato de amonio | 750Kg 0.30%$/Kg 225
Fosfato de amonio | 187.5Kg 0.27%/kg 50.63
levadura 0.033ton 400%/Ton 13.2
enzimas 17.4Kg 100%/Kg 1740

El indice de costo del Fosfato de amonio se pude ver en el Anexo XI.
2) Gastos de trabajo (10 — 20% del costo total del producto)
3) Gastos de supervision (10 - 25% de 2)
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4) Utilidades (10 — 20% del costo total del producto)

» Vapor

» Electricidad

> aire

5) Mantenimiento y reparacion (2 — 10% del costo fijo invertido) = 4046.393%
6) Suministros operativos (10 -20% de 5) = 404.64$

7) Gastos de laboratorio (10 — 20% de 2)

8) Patentes y regalias (0 — 6 del costo total del producto)

b)- Cargos fijos = 10% de CTP$

1) Depreciacion (10% del costo total de produccion)

2) Impuestos locales (1 — 4% del costo fijo invertido) = 0$
3) Seguro (0.4 — 1% del costo fijo invertido) = 0%

4) Alquileres (8 — 10% del costo fijo invertido) = 0$

CTP = CD +CF =12350.27 + 0.38CTP
CTP =12927.47 / 0.62 = 19919.80%.

Capacidad de produccién la planta = 37500Lt de etanol

Costo total de lo productos
Capacidad de produccion la planta

valor de la produccion = =0.529

Valor de la produccién = 0.53%/Lt.

Los calculos realizados en la determinacion de los indicadores econémicos, demuestran
gue para el consumo de bagazo establecido, se produce en 250 dias de trabajo un
volumen equivalente a los 150 Lt de alcohol diario, los que se traducen en 375 HI al afo.

Para las capacidades establecidas se estima un valor de la produccion de 0.53$ el litro.

56



Capitulo 111 Andlisis Econdmico.

3.2.1 Determinacion de los indicadores econémicos principales de una instalacion
que procesa 5000Ton de bagazo al afio (Costos de Inversion y Costos totales

de los productos).

Integrando la produccion de esta planta piloto al proceso de produccion de azucar para
una fabrica en la cual se producen como excedentes de la produccién 5000Ton de
bagazo. Las cuales, se procesan obteniéndose 10714285Lt de etanol al afio, se tiene que:
Después de determinado el costo de adquisicion de los equipos necesarios para la
produccion de 17.5Ton de etanol al afio y conociendo que la planta a integrar cuenta con

una capacidad de produccion de 10714285Ton de etanol, determinamos el siguiente factor

de escalado:
0.6
5000 =29.75
175

Con este valor recurrimos a la obtencién del costo de adquisicion de los equipos
necesarios para producir 10,714,285Ton de alcohol al afio procesando 5000Ton de
bagazo. 0.143%$/1t*10714285= 1532142.70$

3.2.2 Estimado del Costo total de Inversion (integracion).

I- Costos directos = 4567999.37$
A)- Costos del equipamiento de la instalacién = 3509321.40%
1) Costos de adquisicién de los equipos = 1960514.16%
2) Instalacion, aislamiento y pintura (35 — 45% de 1) = 686180.16%
3) Instalacion de la instrumentacion y control (6 — 30% de 1) = 117630.89%
4) Instalacién de tuberias (10 — 80% de 1) = 588154.43%(30%)
5) instalacion eléctrica (8 — 20% 1) = 156841.18%

B)- Construccién de procesos auxiliares y principales (10 — 70% de 1) = 196051.48%

C)- Facilidades de servicio y el terreno (40 — 90% de 1) = 784205.90%
D)- Terrenos (4 — 8% de 1) = 78420.59%
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[I- Costos indirectos
a) Gastos de supervision e ingenieria (5 — 15% de los costos directos) = 228399.97%
b) Costos de construccion (7 - 20% de los costos directos) = 319759.96%

c)- Impuestos (5 — 15% del capital fijo invertido)

[lI- Capital fijo invertido = Costos directos + Costos indirectos
Capital fijo invertido = 5116159.29 + 0.15* Capital fijo invertido
Capital fijo invertido = 5116159.29 / 0.85 = 6019010.93%

IV- Capital de trabajo (10 — 20% del costo fijo invertido) = 601901.09%

V- capital total invertido = Capital fijo invertido + capital de trabajo = 1,724,378.08%
3.2.3 Estimado del Costo de Produccién.

Costo total de los productos = 3828780.43%
I- Costos de manufactura

b — Costo directo de los productos

Para la determinacion del costo de las materias primas en este caso se empled el mismo

proceso de escalado.

2) materias primas (10 — 50% del costo total del producto) = 2256882.757%
Bagazo = 40248.57$%

Agua |= 39442.86%

Alcohol = 65099.99%

Catalizador = 28337.14%

Sulfato = 64285.714%

Fosfato = 14465.714%

Levaduras = 3771.429%

Enzimas = 497142.85%

Miel = 1418168.54%

Vapor = 85919.95%

2) Gastos de trabajo (10 — 20% del costo total del producto)

YV V V V V V V V V V
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3) Gastos de supervision (10 - 25% de 2)

4) Utilidades (10 — 20% del costo total del producto)
» Vapor

» Electricidad

» Aire

5) Mantenimiento y reparacion (2 — 10% del costo fijo invertido) = 120380.22$%
6) Suministros operativos (10 -20% de 5) = 12038.02%

7) Gastos de laboratorio (10 — 20% de 2)

8) Patentes y regalias (0 — 6 del costo total del producto)

b)- Cargos fijos

1) Depreciacion (10% del costo total de los productos)

2) Impuestos locales (1 — 4% del costo fijo invertido) = 0$
3) Seguro (0.4 — 1% del costo fijo invertido) = 0%

4) Alquileres (8 — 10% del costo fijo invertido) = 0$

CTP =2256882.757 + 120380.22 + 12038.022 + 0.38*CTP
CTP = 2389301 /0.62

CTP = 3853711.29%/afo

Volumen de produccion = 10714285Lt/afio

Valor de la produccion = 0.357%/Lt de etanol.

Costo total de lo productos
Capacidad de produccion la planta

valor de la produccion = =0.357 gL
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3.3 Conclusiones Parciales

1- En el caso del andlisis econémico realizado a la planta piloto, demuestra que la
planta para el nivel de capacidad de produccion que se concibié para su operacion no
resultaria rentable ya que el valor de la produccion es de 0.53% el litro de alcohol
producido y se reporta que la comercializacion de este se encuentra a un precio de 0.50$

el litro.

2- El aprovechamiento de equipos e instalaciones existentes en el lugar de
localizacion de la planta de bioetanol que nos ofrecen los servicios necesarios para

garantizar la produccion, reduce el costo de inversion de la planta.

3- Una de las causas de que la produccién se encarezca es el uso de enzimas
importadas, ya que los costos de la misma en el mercado internacional son elevados,

disminuyéndose asi la rentabilidad del proceso.

4- La integracién del proceso a una planta de mayor capacidad fijada en 10714285
litros de alcohol al afio demuestra que el valor de la produccion del litro de alcohol se

reduce a 0.36% cada uno, con solo el aumento de la capacidad productiva de la planta.
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Conclusiones

1. Existe la alternativa de producir etanol empleando como materia prima bagazo de
cafia de azucar.

2. De acuerdo con la revision bibliografica, el pulpeo hidroalcohdlico es una alternativa
viable para la etapa de pretratamiento del bagazo de la cafia de azucar.

3. Los niveles experimentales que se alcanzan tanto de deslignificacion como de
conversion de celulosa a glucosa son inferiores al 100%, lo que no permite un
aprovechamiento total del residuo lignoceluldsico y obliga a abordar el problema del
tratamiento de los desechos.

4. El disefo de los equipos integrantes del proceso tecnolégico de la produccion de
etanol de residuos lignocelulésicos en ningun caso esta fuera del alcance de los
disefios tradicionales de los equipos habitualmente usados en la industria quimica.

5. Las presiones y temperaturas de trabajo no estan en valores dificiles de alcanzar en
una instalacion industrial anexa a una fabrica de azulcar, por lo que el concepto de
integracion material y energética fabrica-azucar-destileria es aqui valido.

6. Con el nivel tecnolégico existente una instalacion a nivel de planta piloto dificilmente
sea rentable, incluso para otros productos de mayor valor agregado que utilizan el
etanol anhidro como materia prima, debido a que los costos de produccion para una
instalacion de este tamafio (0.529 pesos/litro) es superior al de comercializacion
que es 0.5 pesos/litro.

7. Lainstalacién en una empresa como es el caso de San Javier (Misiones, Argentina)
gue deja 5000 toneladas de bagazo libre al afio, permitiria costos de produccion

inferiores al de comercializaciéon con un margen de ganancia de 0.14 pesos/litros
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Recomendaciones

1. Que se considere la alternativa de producir etanol empleando como materia prima
bagazo de cafia de azUcar, en el crecimiento de la produccion en Cuba.

2. Que se emplee el pulpeo hidroalcohdlico como una alternativa viable para la etapa
de pretratamiento del bagazo de la cafia de azUcar para la produccion de etanol.

3. Que se trabaje experimentalmente en alcanzar mas altos niveles deslignificacion y
de conversion de celulosa a glucosa.

4. Que se trabaje en la integracion material y energética fabrica-azucar-destileria
empleando bagazo de la cafia de azlcar para la produccion de etanol.

5. Que se profundice en los elementos que elevan los costos totales de produccion
anuales para una instalacion como es el caso de San Javier (Misiones, Argentina)
que deja 5000 toneladas de bagazo libre al afio, lo que permitiria que los costos de

produccion sean aun mas inferiores al de comercializacion.
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Anexo |

Métodos de pretratamiento de la biomasa lignocelulosica para la

produccion de bioetanol.

Métndos Procedimiento/ Observaciones Ejemplos de Referencia
Agentes materiales
pretratados
Pretratamienios [isicos
Pulverizado  Reduccion a astillas, Molinos: vibratorio de Residuos de made- Sun y Cheng,
mecinico trituracidin, molienda. bolas  (tamaio fnal: m oy forestales (pa- 20027 Rivers y
0.2-2mm). de cuchillas ja. madera dura), Emert. 1988;
o martille (tamafio fi- desechos de maiz, Cadoche v
nal: 3-6Gmm). hagare  de  cafa, Lopez, 1989
tmothy, alfalfa. *apatheofanous
et al., 1998;
Advo v
Belkacemi,
1997,
Pirdlisis T=30C Formacion de prodoctos Madera,  algoddn Sun v Cheng.

Explosidn
a vapor

Wapor saturado a
160-260°C, p=0.64-
485 MDPa por varios
segundos o minotos,
Inego descompresion
hasta presidn atmos-
férica.

violdtiles v carbdn. Resi-
duos de la pirdlisis pue-
den someterse a hidrili-
sis  dcida  suave (1IN
H.50,, T=97°C. 2.5h )
para  producir  B0-85%
AR (=50% de glocosa),
Puede realizarse al va-
cifo: 400°C, p=1mm Hg,
20min (algoddn de de-
secho),

Allas  concentraciones
de  sdlidos. Hidralisis
del BO-100% de la he-
micelulosa, destruccion
de parte de la xilosa
obtenida, formacion de
inhibidores. se requie-
re posterior lavado con
agua. Al combinarse
con H.%0,, 50, o CO.
mejora la eficiencia de
la posterior  hidrdlisis
enzimitica. disminu-
vendo inhibidores. Re-
duccidn de tamano con
menor gasto energélico
comparadao con palve-
rizacicn. Ocurre cierta
despolimerizacion de
la celulosa. La lignina
no se solubiliza o 1o
hace muy poco, pero
se redistribuye,

de desecho.

madera
paja de
arroe, madera de
aspen. madera de
eucalipto.

Bagaro,
blanda,

2002: ¥u v
Fhang., 2003,

Sun v Cheng,
2002: Kaar er
al.. 1998;

M omineraman,
1996; De Bani
et af,, 2002;
Heitz er ol..
1987
Sdderstrivm er
afl., 2003;
Lynd ef af.,
2002,



Agua
lfquida
caliente
(LHW)

Explosicn

Agna caliente
presurizada, T=170-
230°C, 1-46man.

IMosis 1-2kg de amo-

de fibra con niacolke de biomasa

amoaiacn
{AFEX)

Explosidn
con COk

seca, U, 30min.

Dosis de 4 kg COW/
kg de fibra, p=5.62
MPa.

Pretratamientos guimicos

Crroncilisis

Hidrilisis
Con

Acido
diluidn

Orzono, reaccion a
tempersaiurs ¥ pre-
sicn ambientales,

Hy50,, HCL HNO:

al 1-5%. Procesos de

Nujo continue para
baja carga de sdlidos
(5-10% peso susirato
peso mexcla) a

T=160-200°C; proce-

sos por lotes a alta
carga de sdlidos (10-
4050 a T=120-
160AC, Presiones
cercanas a 1 MPa.

Concentraciones de
silidos <20%. Ocurre
cierta  despolimeriza-
cidn de la celulosa,
Hidrdlisis del -
1004 de la hemicelu-
losa, =50% aligd-
meros. Solubilizacion
parcial de la lignina
(20-504%. Conversion
durante la hidrdlisis
de  celulosa =90%,
Baja o nula forma-
cion de inhibidores,

A TeQUIeTE  recupera-
cidn  de amonfaco, no
produce inhibidores.
Conversidn  durante la
hidrélisis  de  celulosa
=00% (bagazo v hierba
de Bermuda). Para bio-
masa con alto conteni-
do de lignina no es
muy eficiente (conver-
im0 de celulosa
<50% 0, Ocuarre  cierta
despolimerizacidn de la
celulosa, Hidralisis del
O-60% de la hemicelu-
losa en dependencia de
la homedad. mas  del
G0 oligdmeros. Ocu-
rre cierta solubilizacion
de la  lignina  (=10-
2005,

Conversidn a glucosa du-
rante la hidrdlisis de ce-
lulosa =T5% (alfalfa)y. Mo
forma compuesto inhibi-
toriog.

Degradacion  principal-
mente de lignina. Con-
version durante Ia hidri-
lisis de celulosa: 37%
(aserrin). No se forman
inhibidores,

Hidralisis del  80-100%
de la hemacelulosa, alias
comversiones de xilano a
xilosa. La alta empera-
/tura es favorable para la
hidrilisis de celulosa. Se
requiere  neutralizar el
pH para la posterior hi-
drilisis enzgimdtica. Oca-
e cierta despolimeriza-
citon de la celulosa, La
lignina no se solubiliza
o lo hace muoy poco.
pero se redistribuye.

Bagaro de caia.

Materiales  herbid-
cens (paja de irigo
¥ cebada, cascarilla
de ammor, desechos
de  maiz. swilch-
grass), residoos so-
hdos urbanos, pa-
pel periddico, alfal-
fa. astillas de aspen
y hugaen,

Aldfalfa, mezcla de
papel recicladoe, ba-
saro de cafia,

Paja de trigo, baga-
@, heno verde, ca-
cahuete, pino, paja
de algoddn v ase-
rrin de dlamc,

Desechos de maie,

bagare  de  cafa,
madera de  dlamao,
switchgrass,  paja

de trigo, astillas de
dlamao.

Lynd, 154,
Laser ef al..
2002 Lynd er
af., 2002,

Sun v Cheng,
2002, Dale et
al.. 19496,
Lynd er af..
20002,

Sun v Cheng,
2002,

Sun v Cheng,
2002,

Sun v Cheng,
2002: Schell er
al., 2003; Ro-
drizuez-Chong
et al., 2004;
Esteghlalian er
al.. 1997;
Wooley o1 al..
1999 Lynd ef
af., 2002,



Hidrdlisis
con

dcido
diludio

Hidrdlisis
com #cido
concentrado

Hidrdlisis
alcalina

Deslignifi-
cacion
oxidativa

H.50),. HCL HNO,

Hidrdlisis del #0-100%

al 1-5%. Procesos de de la hermicelulosa, altas

Nujor continue para

comversiones de xilano a

baja carga de solidos xilosa. La alta tempera-
(5-10% peso sustratod tura es favorable para la

peso mexcla) a

T=160-200°C; proce-

sos por lotes a alta

carga de sdlidos (10-

409 a T=120-
160°C, Presiones
cercanas a 1 MPa.

H,500, al 10-30%,

170-190°C, relacidn

L: 16 salido-liguida.
cido peracétion 21-

B0%, sistema tpo silo.

MaOH diluido, 24 h,

e

hidrahsis de celulosa. Se
requierg  neutralizar el
pH para la posterior hi-
dritlisis enzimdtica, Ocu-
rre cierta despolimeriza-
cidn de la celulosa, La
lignina no se solubiliza
o lo hace muy poco,
pero se redistribuye.

5S¢ requiere la recupera-
cion del dcido. Tiempos
de  residencia  mayores
que en la hidrdlisis con
dcido diluido.

Femocion de lignina 24-
55% para madera dum
con contenido inicial de
lignina del 200, dificil
remocién  para  maderas
blandas con  contenidos
de lignina=26%. Hidrdli-
sis de =50% de la henn-
celulosa. Sustancial hin-
chamiento de la celulosa.
Conversion  duranie  la
hidral. de celulosa:
T8.2% (paja de ammoz),
67.1% (hagazo). Comver-
sitn durante la hidrol, de
celulosa: proceso conven-
ciomal,  aprox.  54%;
NaOH+HO,, AP,
65% (hojas de cafia de
azicar),

Desechos de mat,

bagaro  de  cafia.
madera de  dlamo,
switchgruss,  paja

de trigo, astillas de
dlam.

Bagaeo  de  cafia,
aserrin de  madera
dura.

Madera dura, pajas
con bajo contenido
de lignina  (10-
18%), desechos de
maiz, bagazo de
cafia. hojas de cafia
de azdcar.

Peroxidasa y HyOy al Solubilizacion del 50%  Bagaro de cafia.

2%, 20°C, 3h.

de la hignina y de casi la
iotalidad de la hemicelu-
losa. Conversion duranie
la hidrdlisis de celulosa:
Q5% (aserrin).

Sun v Cheng,
2002; Schell e
al., 2003, Ro-
driguez-Chong
er al., 2004;
Esteghlalian er
al.. 1997;
Wooley e al.,
1999, Lynd er
af.. 2002,

Cuzens v Mi-
Nar, 1947;
Teixeira ef al..
199G,

Sun v Cheng,
2002; Rivers y
Emert. 19885;
Hari Krishna
et al., 1098,
Lynd er al.,
2002,

Sun v Cheng,
2002,



Proceso
organosoly

HC.

Pretratamiento bioloeico

Pretrats-
miento

Solventes orgdnicos
(metanol. etanol. ace-
tona, etilenglicol, trie-
tilenglicol. entre
olros) o sumezcla
con 1% de H.50, o

Hongos de la
pudricién blanca,
con hongos  blanda v parda, Pro-
duccidn de celulasas
por fermentacion en
susirato solido.

Ruptura de Ia ligning in-
terior vy de las uniones
de hemicelulosa.
Solubilizacion casi total
de la lignina. Hidrélisis
casi total de la hemice-
lulosa. Altos rendimien-
s de xilosa. Recupera-
citn de solventes vy su
remocidn del  sistema
para no inhibir logs pro-
cesos  bioldgicos  subsi-
guientes.

Lios hongos producen ce-
lulasas, hemicelulasas y
enzimas degradadoras de
lignina: ligninasas, lignin-
peroxidasas,
polifenoloxidasas. lacasas
v enzimas reductoras de
quinonas.  Proceso muy
lento: Plewroms ostrearus
comvierie el 35% de la
paja de rigo en aztoanes
reduciores en cinen se-
manas. Hongos  de la
pudricidn parda degradan
celulosa Hongos de la
pudricidn blanca y blan-
da degradan celulosa v
lignina.

Madera de dlami.

Paja de wigo, dese-
chos de maiz,

Sun v Cheng,
2002, Rerzoug
y Capan,
1996; Lynd e
al., 2002,

Sun v Cheng,
2002,
Tengerdy v
Szakacs, 2003,



Anexo Il

Etapas del proceso de obtencion de etanol a partir de biomasa (Ley 2006).

Etanol,
H20,
NaOH

Bagazo de Cafia de

Azlcar

|

Molino de Martillo

Levadura
Saccharomyce
v - A cereviceae
Enzimas flngicas,
Reactor pH 4.8 Nutrientes Vapor
v l l
Filtro a Hidrolisis Fermentacion i Bi
0 » rolis > L5 Bioetanol
Presion enzimatica 24 horas » Destilacion 95%
Impurezas CO2 Mosto

En este orden, Florez A, y col. (2005) refieren que los residuos de cosechas (o

biomasa secundaria) poseen un gran potencial para la produccion de bioetanol

en Colombia.



Anexo Il

Proceso de obtencion de etanol a partir de biomasa desarrollado por el Waste

Energy Integrated Systems LLC.

Arcumdated
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Acid i Recyciing
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Anexo IV

Diagrama de flujo simplificado para la produccién de etanol a partir de desechos
celulésicos.

1. MAIN HYDROLYSIS 2, PRECIPITATION OF SUGAR SYRUP

3, SEPARATION OF ACID AND EXTRACTION AGENT 4. CONCENTRATING THE ACID
5 POST HYDROLYSIS, NEUTRALISATION AND FILTRATION OF SUGAR SYRUP

8. GLUCOSEMARMNMOSE FERMEMNTATION 7. FLASH TAMEK

8 MYLOSEXYLULOSE FERMENTATION



Anexo V

Aparece los valores maximos o minimos de los parametros que definen la calidad
del etanol, de acuerdo al nivel de impurezas que este posee, (Norma Cubana N°
06-22. 1987) (Migoya M. O. 2000).

Normas de calidad para alcoholes.

Especificaciones si;ll[:r:fllu Alcohol fino J1-:“!Lélt':1"::1'1::“]1::1 ﬁ:ziﬂu
A B A B
Grado alcggg” alC 1 gg3wee | 9 | 955 | 95 | 93 | 995998
Tiempo de ijﬂyzlr;nmgmatn Ap) * 55 55 5 5
(mg écﬁiﬁi’f&?ﬂL a a) 137 1o = = =
(tng aciﬁ;?ﬂ;ﬂsm a.a) 3 12 20 30
ﬁ.lcnh(n:lﬂl;f;ggriures 4 55 m 150
(me aiit;f;;t?;;l 22 20% 35 35| 100 | 60.85




Anexos VI

Evolucion de precios de insumos:

(http:/www.aca.com.uy/publicaciones/publicaciones/revista33-precios-
insumos.htm.)

Promedio anual en dolares

|
| PRODUCTO
|

1999 2000 | 2001 | 2002
2) ® | @ | 06
Promedio cotizacién délar (1) 11,61 12,510 | 13287 | 20,907
’Gasoil (preciollitro) 0,41 0,43 0,49 | 0,40
‘Lubricantes:- |
| Super Diesel x 200 lts. (preciollitro) 2,75 2,80 271 | 223
‘ Turbo Diesel 15W40 x 20 Its. (precio litro) 3,10 3,20 3,09 | 2,43
‘Fertilizantes:- |
| Fosfato de Amonio (precio/tonelada) 308,00 270,00 273,00 | 271,00
‘ Superconcentrado (precio/tonelada) 251,00 244,00 236,00 | 237,00
| Urea (Precio/tonelada) 161,00 190,00 223,00 | 203,00
Glifosato (precio/litro) 4,30 2,87 285 | 260
‘Semillas forrajeras:- |
‘ Avena comercial (precio/kilo) 0,36 0,44 0,26 | 0,30
‘ Lotus Rincoén (precio/kilo) 2,95 2,95 2,95 | 3,13
‘ Lotus San Gabriel/Ganador (precio/kilo) 1,60 2,80 1,68 | 1,36
| Ray Grass E 284 (preciolkilo) 0,31 0,58 031 | o048
| Trebol Blanco (precio/kilo) 4,39 4,90 360 | 336
| Trebol Rojo (precio/kilo) 2,15 3,50 350 | 271




Anexo VII

Residuns . _ .
Salidoz s0lido residnal Sorga v miel
Bagazo 5 -
nutrientes
1 E‘] . 7
L0 T 1 Bioetan ol
o, 10 5%
Etanol + agua Complemento en
? orga yw miel

+Ha0OH
T

Lig

. o 12
Sblidn Residual E
wapar aire . b
b

Fermentacion

Diagrama de flujo con los equipos que intervienen en la produccion.



Anexo VIII

Relacion de los equipos que se encuentran en el diagrama de flujo.

Cod Equipos # de equipos

Molino de Matrtillo 1

Reactor(digestor) 1

WIN[F|O

Nave (Tratamiento 1
bioldgico)

Tanque lavador

Reactor Hidrolizador

Filtro a Presiéon

Tangue de batision

Prefermentador

Fermentador

Torre de destilacion

e
Dlalolo|Njo|uo| s

Torre rectificadora

12 Bombas centrifugas

NN

13 Tanque de
almacenamiento

H

14 Agitador de paleta




Anexo IX

Se muestran los rangos nacionales en que se mueve la composicion de la miel

final de cafa (Ing. Obregoén J. Luna, 2000).

PARAMETRO VALOR
pH 5.4-5.8
°Brix 85 a 88
% Sacarosa 35a40
% Azucares reductores totales 55 a 57
% Azucares reductores libres. 16 a 23
% Azucares reductores infermentables 2ad4.
Acidez Total 0.3a 0.9 mgl/l
% Nitrégeno total: 0.2a0.7
% Nitrogeno Asimilable 0.13a0.35
% P,0s Total 0.05a0.25
% P,0s5 asimilable. 0.02 a 0.06

PARAMETRO VALOR
% Cenizas 8ald
% Gomas 15a5.0
Biotina 0.15a0.27 pg/g
Vitamina B, 1.2 a1.4 ug/g
Vitamina B 6 a8 ug/g

50 pg/g
Acido Pantoténico
Inositol 6000 ng/g
Aminoacidos 0.96 %




Anexo X

Necesidad nutricional que se requieren para 1 Kg de levadura base seca (Ing.

Obregon J. Luna, 2000):

N 60-80 g
P 10-20 g
S 10 g
K 40 g
Mg 29
Na 29
Ca 29
Fe 029
Mn 0.02 g
Biotina 0.25 mg
Azucares fermentables 2.0-2.2 Kg
Mieles finales(Aportan los azlUcares fermentables) 3.8-4.2 Kg
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