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CAPITULO 1. INTRODUCCION 2

1.1. Objetivos

Objetivo General
= Realizar un andlisis de la produccién de bioetanol a partir de olote de maiz evaluando su facti-
bilidad econdémica y operacional.
Objetivos especificos

= Realizar los balances de materia del proceso utilizando modelos cinéticos reportados en la litera-
tura por medio del empleo del simulador de procesos Aspen Plus.

Desarrollar un disefio detallado del proceso de produccién de etanol.

Realizar un costeo del proceso de produccién de etanol.

Determinar la viabilidad del proceso de producciéon por medio del precio de venta del etanol.

Estudiar el efecto en el precio de venta del etanol para dos diferentes procesos de purificacion.

1.2. Justificacién

Todas las actividades relacionadas al bienestar de la sociedad requieren del consumo de combustibles
fosiles que son generadores de residuos, ocasionando asi una problemética de disposicion y manejo
inadecuado de residuos y de Gases de Efecto Invernadero (GEI), problemética medioambiental a nivel
mundial. En México la produccién de bienes y servicios ha tenido como consecuencia el aumento en
el consumo de gasolinas de 28 a 41 millones de m? del 2001 al 2011, con una produccién asociada de
GEI de 347 a 417 Ton de CO4 equivalente durante el mismo periodo; asi mismo se ha generado un
aumento en la produccién de Residuos Sélidos Urbanos de 33 a 41 millones de toneladas [18].

Las gasolinas estdn compuestas por un 11 %v/v de éteres, tales como el Metil Terbutil Eter (MTBE),
Teramil Metil Eter (TAME) o la mezcla de ambos, conocidos como oxigenantes, utilizados como aditivos
para incrementar el octanaje de las mismas y obtener asf un 2.7 %w de oxigeno. El uso de MTBE en la
formulacién de las gasolinas ha demostrado en diversos estudios la contaminacién (por fugas) de aguas
subterrdneas, catalogdndose como probable carcinégeno; por lo que se ha comenzado a sustituirlos por
etanol para cumplir con los requerimientos del contenido de oxigeno y reducir los riesgos en la salud
[53].

El etanol es un compuesto polar incoloro e inflamable que puede producirse de dos maneras principal-
mente, por hidratacion de etileno en presencia de algin acido fuerte como el H2SO4 6 por fermentaciéon
de aztcares a través de algiin microorganismo como el Sacchromyces cerevisiae. Se denomina bioetanol
al etanol producido por via fermentativa. La produccién del bioetanol ha aumentado 17 a 46 millones
de m? en el periodo comprendido del 2001 al 2007 a nivel mundial, y se espera una produccién total
de 125 millones de m® para el 2020 [44].

El bioetanol tiene principalmente tres materias primas que son materiales azucarados, materiales
amildceos y materiales lignoceluldsicos. Los materiales azucarados estan compuestos principalmente
de cadenas de glucosa que son facilmente fermentables, tales como el betabel, el sorgo dulce y la
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cana de azucar. Los primeros dos son ampliamente utilizados en Europa, mientras que la cana se
utiliza principalmente en Brazil, siendo el segundo mayor productor mundial, con un aporte del 40 %
aproximadamente.

Los materiales amildceos estdn compuestos por cadenas de almidén, la cadena de almidén tiene que
hidrolizarse para degradarse a glucosa y que posteriormente pueda ser fermentada. Los principles
materiales que se utilizan son el maiz y el trigo. Estados unidos, el mayor productor de bioetanol
con 50 % de la produccién mundial, utiliza maiz. Los materiales lignoceluldsicos estan compuestos por
cadenas poliméricas entrelazadas de hemicelulosa, celulosa y lignina. Las cadenas de hemicelulosa y
lignina deben ser eliminadas para liberar la celulosa, que deberd ser hidrolizada a azicares fermentables.

En paises en vias de desarrollo como México, los primeros dos tipos de materia prima del bioetanol
no pueden utilizarse debido a la polémica existente del desabastecimiento de alimentos, por esta razén
los materiales lignocelulésicos se han vuelto de sumo interés. Los residuos sélidos urbanos (RSU) en
México estan compuestos en un 65 % por residuos lignoceluldsicos, dentro de los cuales se encuentran
restos de comida, basura de jardin y productos de papel. Ademads de éstos, los residuos agroindustriales
son una gran fuente de materiales lignocelulésicos. En México, se produjeron mas de 35 millones Ton
de maliz en el pais durante 2010, cogenerando més de 25 millones de Ton de olote como residuo. México
es la cuarta potencia mundial en produccién de maiz [50].

1.3. Introduccidon

Por los motivos anteriores, se ha encontrado como alternativa el uso de combustibles alternos, en el
caso del presente trabajo es el uso de etanol como carburante que permita la reduccién de emisiones a
la atmosfera. Se realiza un estudio de factibilidad técnica y econémica del proceso de produccion del
etanol, ésto se hace en los siguientes tres capitulos del documento, antecedentes, diseno y modelamiento
y resultados.

En el capitulo de antecedentes, se hace un compendio de la importancia del etanol, partiendo de un
andlisis de lo que se ha hecho y esta haciendo para producir éste compuesto a nivel mundial, se establece
la importancia de la produccién de etanol por materiales lignocelulésicos y se describen los diferentes
procesos por los cuales pude producirse, partiendo que en general, se requiere un pretratamiento del
material, una hidrélisis, una fermentacién y un método de purificacién, éstos pueden ser tan complejos
como la materia prima a utilizar. Finalmente en éste capitulo se hace un estudio del estado del arte
de la produccion de etanol pero desde el punto de vista de simulacién y de su analisis tecnoeconémico,
donde se muestran las variaciones que se han echo al proceso de produccién de etanol y el precio de
venta del etanol a partir de éstas, mostrndo asi que es necesario realizar mas anélisis para mejorar el
precio de venta del etanol.

El capitulo de disefio y modelamiento del proceso estd dedicado al desglose de los modelos matematicos
necesarios para realizar la simulacién del proceso, se especifican condiciones de funcionamiento del
modelo asi como las rutas que sigue el modelo para la transformacion en cada paso. También se
presentan las reglas heuristicas principales en las que se baso el diseno del proceso, asi como sus
limitaciones, Se describe la metodologia que se siguié para el diseno y simulacién de los métodos de
purificacién abordados en el trabajo. Finalmente, se describen los métodos de costo del proceso, desde
el costo del equipo, el costo de instalacion, el costo de mano de obra, el costo energético y el costo de
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produccién de vapor y de tratamiento de residuos, desglosando indices utilizados para el costeo proceso
para Febrero del 2013.

En el dltimo capitulo, se muestran los resultados de las simulaciones hechas para el proceso de pro-
duccién de bioetanol en el simulador de procesos Aspen Plus, donde se integraron los modelos como
modulos externos. Se describe el comportamiento cinético de cada una de las etapas de procesamiento,
se muestran sus perfiles de transformacién de materia prima y produccién del producto en cada etapa.
Para cada etapa se van dando las caracteristicas del dimensionamiento del equipo. También se hace
una comparacién técnica y econémica de la variabilidad del precio de venta del etanol por los dos
métodos seleccionados de purificacién de etanol, destilacién con cambio de presién contra destilacién
con pared dividida. Se genera un diagrama de distribucién espacial (PLOTPLAN) donde se muestran
las secciones del procesamiento. Se muestran los costos detallados por equipo para determinar la in-
version fija, los costos de materia prima y de mano de obra necesarios, asi como un resumen de los
consumos energéticos necesarios en cada parte del proceso.

En la comparacion tecno-econémica de los diferentes métodos de purificacién, se obtiene que el sistema
de purificaciéon con pared dividida es un proceso que requiere menos costos de inversién, ademas de
servicios, siendo el precio de venta del etanol por cambio de presion de 1.932 ddlares por litro, mientras
que para la destilacién por pared dividida se tiene un precio de venta de 1.656 ddlares por litro,
una reduccién de costo del 14 % partiendo de una produccién global de 400 m? de etanol por dia
con una conversiéon de 166.67 litros de etanol por tonelada de olote. Se hace un andlisis de densidad
energética de ambos métodos de purificacion, obteniendo que para SPDC se requieren 37.91 GJ por
m? de etanol producido, para el sistema de AD-DWC se requieren 23.73 GJ, mientras que un m?3 de
etanol generaria 23.5 GJ. Con ésto se muestra que es mas demandante, energéticamente hablando, el
proceso de produccién de etanol por lo que se tendria una pérdida energética, del 61 % para el caso de
SDPC y del 1% para la AD-DWC.

Como parte de las conclusiones del presente trabajo se tiene que cumplié con la realizacién del anélisis
tecno-econémico de la produccién de bioetanol a partir de olote de maiz, evaluando su factibilidad
econdémica y operacional a partir de la simulacién Aspen Plus. Es necesario realizar mds variaciones
en el proceso para reducir los costos de produccion de etanol.

Una de las limitantes del trabajo es que la conversién obtenida solo es conversiéon de glucosa, no se
hace produccién por pentosas. En el proceso se deja algunos productos obtenidos como desechos a los
que se podria dar valor agregado como son el acido acético y el furfural. Tampoco se realizé la co-
generacién de electricidad por quema de residuos sélidos, lignina principalmente, ya que el objetivo del
proyecto no es generar una biorefineria, sino un estimado inicial de un proceso que pueda servir como
base para ampliar en cada uno de los aspectos mencionados anteriormente. Asi mismo, es necesario
mencionar que solo se utilizé olote como materia prima, ya que los modelos utilizados tienen constan-
tes muy especificas para cada material, sin embargo se pueden realizar estudios sobre sus cinéticas,
para asi poder ampliar el procesamiento a mas materia primas trabajando conjuntamente en trabajos
experimentales. Finalmente seria importante utilizar variantes de pretratamientos y microorganismos
modificados genéticamente que permitan una mayor conversién etanol.

En el presente trabajo se tiene una compilacién de modelos matemaéticos reportados en la literatura
para las diversas etapas de la transformacién de materiales lignoceluldsicos a bioetanol. Los modelos
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matematicos, aunque estan realizados para ciertos materiales y condiciones, tienen la opcién de poderse
trabajar a mas condiciones, cambios en las cargas de sdlidos, aumento o disminucién de temperatura de
operacion y concentracion de los reactivos necesarios. El uso de simuladores como Aspen Plus permiten
un procesamiento de datos en menor tiempo. El uso de indices para el costeo permite una actualizacién
de costos con un gran grado de certeza.



Capitulo 2

Antecedentes

En el presente capitulo se habla sobre los cambios que se han venido dando a nivel global en el uso
de los combustibles debido a los Gases de Efecto Invernadero que han llevado a buscar una alternati-
va. La alternativa seleccionada es el bioetanol. Se presentan las diferentes materias primas de donde
puede producirse el etanol. Se deglosan los diferentes tipos de procesamiento para algunos materia-
les lignoceluldsicos usados en la obtenciéon de etanol. Finalmente se analizan algunos trabajos donde
se han realizado analisis tecnoeconémicos de produccién de etanol a partir de diferentes materiales
lignocelulésicos.
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La mayoria de las actividades antropogénicas relacionadas con bienes, servicios y alimentos generan
una gran cantidad de gases de efecto invernadero (GEI -El lector puede ver una tabla de acrénimos
en la seccién 4.6-) asi como residuos organicos, donde su disposicién apropiada se ha vuelto un tema
de interés ambiental y econémico. La influencia antropogénica hace referencia a todos aquellos efectos
producidos por las actividades humanas, no solo haciendo referencia a la influencia provocada en
épocas recientes, sino también a la que pudo causar cambios en el pasado. La forma més antigua de
influencia es la modificacién del entorno (transformacién de bosques y campos) y la més reciente es la
industrializacién.

Para poder distinguir la influencia antropogénica de la variabilidad natural del ambiente, es necesario
hablar de dos temas principales, el efecto invernadero y el calentamiento global. El efecto invernadero
es el calentamiento natural de la tierra donde los gases de efecto invernadero presentes en la atmosfera
retienen parte del calor del sol y mantienen una temperatura apta para la vida, su mecanismo consiste
en que la energia solar atraviesa la atmdsfera, parte de ésta es absorbida y el resto reflejada, de ésta, la
mayoria vuelve al espacio, pero una pequena parte es absorbida por los GEI. El calentamiento global
es el aumento de la temperatura de la atmésfera debido a la influencia antropogénica.

La mayor influencia antropogénica es referida a las emisiones mundiales de GEI causadas por activida-
des humanas entre 1970 y 2004 principalmente las provenientes de la quema de combustibles fésiles. La
Figura 2.1 muestra las emisiones de GEI y sus procedencias. La primer seccién ilustra los principales
GEI debido a las actividades antropogénicas y su evolucién entre 1970 y 2004. La segunda seccién
describe la parte proporcional de los diferentes GEI en las emisiones totales del ano 2004 en términos
de COs-eq. La ultima seccién explica la proporcién de GEI emitidos por los diferentes sectores que los
producen, al ano 2004 en términos de CO9-eq.

NO gases-F
601 a) b) 79% 1%
CH,
490 14,3%
50 1 J
447
- CO, uso de
o 40 39,4 combustibles
S 35,6 || — co fosikicos 56.6%
~ (deforestacion
o304 287 I degradacion de
t biomasa. etc.)
(@) I 17.3% CO, (otros)
Q 28% Desechos y aguas de desecho
6 20 2.8%
C) Sivicultura Suministro
10 4 17.4% de energia
5.8%
1970 1980 1990 2000 2004
ransports
13.1%
[ €02 de combusiibles de origen fosil y otras fuentes [] CO; de deforestacion, degradacion y turba : e .
[ CHa de agricultura, desechos y energla B N0 de agiculura y otras procedencias [l gases-F R y comerciales

7.9%

Figura 2.1: Emisiones mundiales anuales de GEI antrop6genos. [43]

El diéxido de carbono es el GEI antropdgeno méas importante, del cual aproximadamente el 73 %
proviene de la quema de combustibles fésiles. El aumento més importante de las emisiones de GEI
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proviene de los sectores de suministro de energia, transporte e industria [3].

Todas estas emisiones han provocado un aumento significativo de la temperatura terrestre, pudiéndose
ver un aumento aproximado de 0.6°C £0.2°C desde el siglo XIX. Un dato conocido es que la década
de los 90’s fué la mas célida siendo 1998 el que registré la mayor temperatura. La Figura 2.2 muestra
los cambios de temperatura combinada por superficie terrestre y maritima desde 1861 hasta el 2000
teniendo como referencia las de 1961 y 1990.

0.8 v T T T T T T T T T T T T T

0.4

0.0

promedio de 1961 a 1990

Datos de Termémetros ]|
0.8 L 1 L 1 n 1 L 1 L 1 L 1 n 1

Desviaciones de temperatura (°C)

1860 1880 1900 1920 1940 1960 1980 2000
Afo

Figura 2.2: Anomalias de temperatura combinada (°C) entre 1861 y 2000. [23]
Como consecuencia de los fenémenos mencionados se busca realizar el cambio de una economia basada

en recursos fosiles a una basada en fuentes sustentables, centrando el esfuerzo para controlar dichas
emisiones en tecnologias que:

Reduzcan el consumo energético.

Incrementen la eficiencia de la conversién energética.

Utilicen combustibles con menor contenido de carbono.

= Capturen y almacenen COq para su posterior reutilizacién.

En México, la situaciéon no es diferente. En 2011 se produjeron 498.51 millones de toneladas de GEI
y 35 millones de toneladas de basura, de las cuales alrededor del 50 % fueron residuos orgénicos [18].
Entre los GEI producidos, el COs es el mas importante del cudl el 87 % estd asociado al consumo de
combustibles fésiles. En busca de algunas maneras para reducir la cantidadd de diéxido de carbono
generado durante la quema de combustibles fésiles, se han generado diversos intentos por reemplazar,
por lo menos, una parte de los combustibles fésiles o el uso de diferentes aditivos para gasolinas tales
como el Etil terbutil éter (ETBE), metil terbutil-éter (MTBE), el ter-amil metil éter (TAME) o por
algin biocombustible.
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El origen de todos los combustibles y biocombustibles, al final, es el sol ya que la energia solar es
capturada y almacenada en compuestos organicos a través de la fotosintesis. Algunos biocombustibles
como los aceites producidos por plantas y algas son productos directos de la fotosintesis. Estos aceites
pueden usarse directamente como fuentes de energia o ser transesterificados quimicamente a biodiesel.
Otros biocombustibles como el etanol y el metano son producidos de sustratos organicos y fermentados
por microorganismos bajo condiciones anaerobias. El hidrégeno puede producirse por ambos métodos.
También puede producirse energia eléctrica por celdas de combustible micriobidticas por la oxidacién
de sustratos organicos por medios organotréficos o por medios fotosintéticos.

Una comparacion del contenido energético de diferentes biocombustibles se muestra en la Tabla 2.1.
Puede observarse que para combustibles liquidos, el biodiesel, el diesel y la gasolina tienen el mayor
contenido energético por metro cubico, seguidos por el bioetanol, sin embargo como eficiencia energéti-
ca, es decir la energia producida por unidad de combustible fésil, para el biodiesel de soya es 3.2 en
comparacién al bioetanol de maiz con 1,5 y 0.84 para el diesel de petréleo y 0.81 para la gasolina, y se
han reportado valores mayores para biodiesel producido de algas y para etanol producido de recursos
celuldsicos [65].

Cuadro 2.1: Valores de densidad energética para diferentes combustibles [7]

Fuentes del combustible | Densidad energética | Densidad | Contenido energético
(KJ/g) (Kg/m®) | (GJ/m?)
Hidrégeno 143.0 0.0898 0.0128
Metano (gas natural 54.0 0.7167 0.0387
Diesel 46.0 850 39.1
Gasolina 44.0 740 32.6
Aceite de soya 42.0 914 38.3
Biodiesel de soya 40.2 885 35.6
Carbén 35.0 800 28.0
Etanol 29.6 794 23.5
Metanol 22.3 790 17.6
Maderas suaves 20.4 270 5.5
Maderas duras 18.4 380 7.0
Aceite de colza 18.0 912 16.4
Bagazo 17.5 160 2.8
Céscara de arroz 16.2 130 2.1
Aceite de pirdlisis 8.3 1280 10.6

2.1. Bioetanol

Es un combustible liquido que puede ser producido por diferentes materias primas y tecnologias de
conversién. El bioetanol es una alternativa atractiva como combustile debido a su origen biolégico
renovable ademés de ser oxigenado, lo que permite la reduccién de emisiones de particulas en las
méquinas de compresiéon—ignicién. A partir de este momento, nos referiremos al bioetanol como etanol.
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El etanol tiene como caracteristica un mayor nimero de octanaje, limites de inflamabilidad mas altos,
velocidades de flama mayores y calores de vaporizaciéon més altos que la gasolina. Estas propiedades
permiten una mayor relacion de compresién, menor tiempo de quema, una mejor quema que conlleva
a una mayor eficiencia del motor. La presencia de oxigeno, le permite una mejor combustion y por lo
tanto la reducciéon de emisiones de hidrocarburos, monéxido de carbono y particulas.

Sus desventajas incluyen una menor densidad energética que la gasolina (66 % aproximadamente), su
corrosividad, baja luminosidad, menor presién de vapor (dificulta los arranques en frio), miscibilidad
con el agua y por la presencia de oxigeno, la tendencia a aumentar la emisién de NO, [3].

Actualmente el etanol ya se utiliza en Brazil, principalmente en mezcla; la mas popular para vehiculos
ligeros es conocida como E85 y contiene 85% de etanol y 15% de gasolina, sin embargo existen
otros paises que también cuentan con programas de mezcla como Estados Unidos, Canada, Australia,
Tailandia, China y Perd que utilizan E10 (10 % etanol y 90 %gasolina) y Suecia e India que utilizan
E5.

La produccién del bioetanol ha aumentado 10 % por afio en todo el mundo en la pasada década, tal
como se muestra en la Figura 2.3. Los mayores productores de etanol incluyen a brasil (a partir de
cana de azicar) y a Estados Unidos (principalmente de maiz) con 10 y 13 mil millones de galones
anuales respectivamente. China (a partir de maiz y trigo) e India (a partir de cana) produjeron cerca
de mil y 500 millones de galones respectivamente. Sin embargo, se espera que la falta de fuentes de
cana de azicar y maiz para la producciéon de etanol limiten el crecimiento en la produccién a menos
que se trabajen con fuentes mas prometedoras como la biomasa celuldsica [39].

45

Etanol, otros
40 -+ ™|Etanol, Brasil B
Etanol, EUA
35+ |Biodiesel, otros
® | Biodiesel, UE
30 H ™|Biodiesel, EUA

25 m
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008
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Figura 2.3: Proyeccién y produccién histérica mundial de biodiesel y etanol [39]

La diversidad de su materia prima ha hecho al bioetanol una gran potencia como biocombsutible. Las
principales materias primas para la produccién de bioetanol pueden clasificarse en tres: Materiales con
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alto contenido de azicar, materiales amildceos y biomasa lignoceluldsica.

2.1.1. Materiales con contenido de azicar

Los principales materiales en esta categoria son la remolacha, el sorgo dulce y la cana de azicar. Brazil
es el mayor productor a partir de estos materiales, con alrededor del 27 % de la produccién global,
seguida por Perti. En Asia (India, Tailandia y Filipinas), la cana de azicar se produce en pequenos
campos de granjeros locales.

En paises europeos, la melaza de remolacha es la materia prima més usada. El sorgo dulce es uno de
los cultivos mads resistentes a las sequias, ya que tiene la habilidad de permanecer en estado latente
durante los periédos mas secos.

La conversién de carbohidratos con 5 y 6 carbonos en etanol es mucho mas facil comparado con los
materiales amilaceos y los desechos lignoceluldsicos debido a que no se requiere una hidrélisis previa
ya que el disacarido puede romperse con células de levadura.

2.1.2. Materiales amilaceos

El almidén es un biopolimero constituido por un monémero, D—glucosa. Para producir etanol a partir de
almiddn, es necesario romper las cadenas de carbohidratos para obtener miel de glucosa, que podra ser
convertida en etanol por las levaduras. El almidén esta constituido por largas cadenas de glucosa, que
también pueden ser convertidas a azucares fermentables a través de la técnica de hidrdlisis, la cual es
una reaccién del almidén con agua.

Este tipo de material es el mas utilizado en Norteamérica y Europa para producir etanol. El maiz y el
trigo son los mas empleados para este proposito.

La relaciéon de entrada—salida de energia para la produccién de etanol de EU es 1:1, que es mucho
menor a la relacién de 3:7 de Brazil a partir de cana de aziicar. Una comparacién similar puede hacerse
respecto a la eficiencia de los procesos utilizando diferente materia prima, como lo muestra el cuadro
2.2 [3].

Cuadro 2.2: Comparacion de la eficiencia y costo de produccién del etanol a partir de diferentes cultivos

Tipo de cultivo | Rendimiento | Relacion de conversiéon | Relacién de conversion | Eficiencia de etanol
(t/ha/ano) | a azicar o almidén (%) a etanol (1/ton) (kg/ha/ano)

Cana de azicar 70 12.5 70 4900

Yuca 40 25 150 6000

Sorgo dulce 35 14 80 2800

Maiz 5 69 410 2050

Trigo 4 66 390 1560
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2.1.3. Biomasa Lignocelulésica

Este es un material sumamente atractivo para la produccién de bioetanol, principalmente porque
su uso no interfiere con la alimentacién del ser humano, a diferencia de los primeros. La biomasa
estd constituida por residuos de la agricultura (rastrojo de maiz y de cana de azicar u olote), maderas,
residuos municipales (basura organica) y por algunos cultivos perennes (de rotacién corta o pastos no
comestibles).

Los materiales lignocelulésicos son los méas prometedores por su disponibilidad, sin embargo para poder
entender su conversién a etanol es necesario conocer su estructura quimica, ya que estos materiales
no se encuentran compuestos de una cadena de glucosas, sino de la pared celular, la cual se divide en
primaria y secundaria. La pared primaria en una capa delgada que es permeable y flexible y contiene
los tejidos fisiolégicamente activos. La pared secundaria esta formada por lamela, ésta junto con sus
componentes puede observarse en la Figura 2.4. La distribucién de la celulosa, hemicelulosa y lignina,
que son los componentes principales y que serdn desglosados a continuacién, varian considerablemente
entre estas capas y de compuesto a compuesto. La tabla 2.3 muestra las composiciones en porciento en
peso (%w) seco de celulosa, hemicelulosa y lignina para diferentes materiales lignoceluldsicos, debido
a que no son lo tinicos compuestos de los que se forman éstos materiales, la suma no da el 100 %, pero
se enlistan éstos por ser los principales y més importantes para la produccion de bietanol. En la tabla,

Pectina

Lamela
media

(’

Pared
primaria

Membrana
plasmética

emicelulosa

Figura 2.4: Pared celular y sus componentes principales [24].

Celulosa

Es la estructura quimica mas simple de los tres componentes, es un homopolisacarido lineal formado
por glucosas (D-glucopiranosa) unidas por enlaces f—(1-4) glucosidicos. Debido a la linealidad de su
estructura principal, cadenas adyacentes forman una estructura de agregados insolubles de longitud
diferente (Figura 2.5), conteniendo estas fibras regiones tanto ordenadas (cristalinas) como un poco
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Cuadro 2.3: Composicién mésica porcentual en peso seco de materiales lignocelulésicos @ [37], b [62], ©
[41].

Materia prima Celulosa | Hemicelulosa | Lignina
Rastrojo de maiz® 37.5 22.4 17.6
Fibra de maiz® 14.28 16.8 8.4
Madera de pino® 46.4 8.8 29.4
Alamo® 49.9 17.4 18.1
Paja de trigo? 38.2 21.2 23.4
Pasto® 31.0 20.4 17.6
Papel de oficina® 68.6 12.4 11.3
Olote de maiz® 38.1 35.3 18.2
Cascara de almendra® | 26.8 32.5 27.4

desordenadas (amorfas) [49]. Provee de dureza y constituye aproximadamente el 40 % de la lignocelulosa
[32].

HOH,C HOH,C

(0] HO OH (0}
e, /%/O\%\ /%/0%
Oho OH o %o OH

HOH,C

Estructura de la celulosa

Figura 2.5: Estructura de la celulosa [47]

Hemicelulosa

Son heteropolisacaridos de la planta de naturaleza tan diferente que difieren entre tejido y tejido y
de especie a especie. Estos polisacaridos estan formados por una gran variedad de bloques incluyendo
pentosas (xylosa, ramnosa y arabinosa), hexosas (glucosa, manosa y galactosa) y dcidos urénicos (4—
O—metil-glucurénico y acidos galactourénicos). Las hemicelulosas principales en maderas suaves son
las galactoglucomanas y arabinoglucurunoxylanos, mientras que en las maderas duras son los glucu-
ronoxylanos [49, 47]. Las hemicelulosas estdn estructuralmente més relacionadas a la celulosa que a la
lignina.

Lignina

Es un polimero fenélico amorfo entrecruzado de tres dimensiones, principalmente formado por radi-
cales libres de alcohol p-hidroxi—cinamil. La lignina es mucho menos hidrofilica que la celulosa o la
hemicelulosa y tiene como efecto general el de inhibir la adsorcién del agua y el consumo de la fibra.
La estructura quimica de la lignina se observa en la Figura 2.6 [49] [47].
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HO

Alcohol coniferil / guaiacil: R1 = OMe, R2=H
Alcohol sinapil / siringil:  R1=R2 =0me
Alcohol p-coumaril R1=R2=H

R4

OH

Figura 2.6: Los tres bloques constitutivos de la lignina [47]

2.2. Procesamiento de biomasa lignocelulésica

Una vez conociendo las diferentes materias primas que existen para la producciéon de etanol, es ne-
cesario conocer los diferentes métodos de procesamiento para estas, principalmente para la biomasa
lignocelulésica, ya que es el material de interés.

La bioconversion de la celulosa y hemiceluosa hacia aziicares monoméricos (pentosas o hexosas) es mas
complicado que la conversion de almidén. El proceso de conversion de los materiales lignoceluldsicos
consiste en 4 pasos generales:

1. Pretratamiento: Separar la hemicelulosa del material lignoceluldsico y transformar esta a pentosas

y hexosas.

2. Hidrodlisis: Separar la lignina de la celulosa.

3. Fermentacién: Transformar las hexosas y pentosas provenientes de la hemicelulosa, asi como la
celulosa, ya sea de manera conjunta o separada para producir la mezcla etanol-agua.

4. Purificacion: Llevar a cabo la separacién del etanol del agua hasta el punto anhidro.

Es importante entender a detalle cada uno de éstos pasos, las diferentes opciones de llevarlos a cabo y
las combinaciones que existen entre ellos, es por eso que a continuacién se describen con mas detalle:
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2.2.1. Pretratamiento

Su objetivo es alterar la estructura de la biomasa para hacer accesibles la celulosa y hemicelulosa a las
enzimas hidroliticas que generaran azicares fermentables [31, 63]. Las tecnologias de pretratamiento
efectivas deben tener los siguientes requerimientos:

Minimizar la degradacion de los productos de los carbohidratos.

Mejorar la formacién de azicares o la habilidad de la formacién de azticares.

Evitar la formacion de productos que inhiban los subsecuentes procesos de hidrolisis y fermen-
tacion.

Minimizar el consumo de energia y de costos tanto capitales como de operacién.

El pretratamiento puede ser llevado a cabo por diferentes procesos, los més importantes se desarrollan
a continuacién:

Explosion de vapor

Consiste en introducir vapor con elevadas temperaturas y presiones a una cdmara sellada que contenga
la biomasa, y después de un tiempo entre 1 y 8 minutos, se realiza una descompresién explosiva,
causando que el vapor se expanda dentro de la matriz lignocelulésica, separando cada fibra con una
minima pérdida de material.

Este método aumenta la cristalinidad de la celulosa, favorece la hidrolisis de la hemicelulosa y promueve
la delignificacién a bajo requerimiento energético ademas de no involucrar costos ambientales. Este
pretratamiento es mas efectivo para maderas duras y residuos agricolas y municipales.

Explosion de amonio

Conocido como el método AFEX por su siglas en inglés (Ammonia Fibre Expansion), involucra una
explosién de vapor utilizando amonio liquido. El proceso AFEX es un método prometedor para el
pretratamiento de residuos agroindustriales para la produccién de bioenergia, opera en condiciones
entre 100 y 400 psi y entre 70 y 200°C. Es efectivo para restrojo de maiz, sin embargo es poco efectivo
para materiales con alto contenido de lignina. Este sistema no libera directamente ninguna azucar,
pero permite que los polimeros (hemicelulosa y celulosa) sean atacados facilmente por enzimas para
reducirlos a pentosas y hexosas [4].

Pretratamiento autocatalizado con agua caliente

Se utiliza agua a 200-300°C por alrededor de 15 minutos y tiene una gran separacién de hemicelulosa,
y reduce significativamente los contenidos de lignina en el material, en maderas duras se ha mostrado
como un buen pretratamiento.
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Pretratamiento acido

Es un método 1til para remover la hemicelulosa e incrementar la digestiéon de la celulosa por celulasas
[16]. Existen muchos tipos de acidos utilizados, que incluyen al acido sulfurico, hidroclérico, nitrico y
fosférico, con concentraciones que van desde el 0.4 al 2 %w/w con tiempos de residencia de 30 y hasta
90 min [58]. Los dos tipos primordiales de procesos en este pretratamiento son:

» Procesos de flujo continuo con baja carga de sélidos (5-10 % w/w) y altas temperaturas (T >433K).

» Procesos batch con alta carga de sélidos (10-40 % w/w) y bajas temperaturas (T<433K).

Pretratamiento con alcali

Es un proceso que puede llevarse a cabo a temperaturas bajas (25 a 35°C), sin embargo tiene el
problema de que el tiempo necesario es mucho mayor (3 a 24 horas) [52]. Este pretratamiento reduce
el contenido de lignina y hemicelulosa, incrementa el area superficial permitiendo la penetracién de
moléculas de agua pudiéndose asi romper los enlaces de la lignina y la hemicelulosa [9]. E1 NaOH es el
més utilizado, sin embargo también se ha utilizado Ca(OH)g, principalmente para rastrojo de trigo y
maiz y pastos [67].

Método organosolv

Consiste en el uso de sistemas de solventes orgénicos (etanol/agua, acetona/agua) con grandes pro-
piedades de solubilizacion. Tiene como resultado que la fraccién celulésica es altamente susceptible a
la hidrélisis enzimatica. Tiene como principales ventajas que los solventes son facilmente extraibles y
reutilizables y que permite la recuperacién de la pulpa como lignina pura en estado sélido [66].

Pretratamiento biolégico

Es el uso de microorganismos para el pretratamiento de los materiales lignocelulésicos. El uso de hongos
en el pretratamiento tiene el potencial de reduccién en los requerimientos de compuestos quimicos,
tiempo y temperatura. Tiene la desventaja que las tazas de produccién son lentas, las eficiencias bajas
y existe poca experiencia en este punto [28].

2.2.2. Hidrdlisis

Una vez terminado el pretratamiento, la celulosa se prepara para la hidrdlisis, es decir adicionando
agua a la molécula
(CGH1005) + nHyO — nCgH120¢

Esta reaccién es catalizada por acido diluido o concentrado o por enzimas (celulasa). La hidrolisis de
biomasa lignocelulésica es mucho mas complicada que aquella de pura celulosa debido a la presencia
de componentes no-glucanos como la lignina y la hemicelulosa.
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Hidrdlisis acida
Dependiendo de las condiciones utilizadas, este tipo de hidrdlisis puede producir xilosa a partir de
hemicelulosa con las fracciones celulésicas y lignina inalteradas o glucosa a partir de celulosa con

minimas alteraciones a las fracciones de hemicelulosa y lignina. El xilano es mucho mas susceptible a
la hidrélisis acida por su estructura amorfa en comparacion a la celulosa y su estructura cristalina [21].

La hidroélisis celulésica catalizada por dcido es una reaccién heterogénea compleja que involucra diversos
factores fisicos y reacciones quimicas hidoliticas. Existen dos tipos principales de hidrélisis acida:

Con acido Diluido: La fraccién de hemicelulosa es depolimerizada a una temperatura menor que
la fraccién celuldsica. Se utiliza una solucién de dcido sulfirico al 1% en un reactor continuo
a una temperatura promedio de 488K. El proceso de hirdrolizar se lleva a cabo en dos etapas:
1) Se utilizan bajas temperaturas y maximizan la conversién de hemicelulosa y recuperacién
de aztcares de 5 carbonos; 2) A altas temperaturas se transforma la fraccién celulésica y se
recuperan azuicares de 6 carbonos [2].

Con acido concentrado: Esta provee una conversién rapida de celulosa a glucosa y de hemicelulosa
a azucares de 5 carbonos con poca degradacion. El factor critico de este proceso es optimizar la
recuperacion de la azicar y del acido. La concentracién de acido sulftrico es de alrededor del
70 % a 313-323K por 2-4 horas en un reactor [56].

Hidrdlisis enzimatica

Esta se lleva a cabo utilizando enzimas, las cuales son proteinas naturales de las plantas que ayudan
a que se lleven algunas reacciones quimicas. Existen dos tipos de tecnologias para poder llevar a cabo
esta hidrdlisis: 1) Métodos microbioldgicos de conversion directa; 2) Uso de enzimas. En los métodos de
conversién directa, se han utilizado microorganismos tales como los hongos cafes, blancos y de pudre-
dumbre blanda para degradar lignina y hemicelulosa de materiales de desecho [55], las ventajas de este
tratamiento incluyen requerimientos energéticos minimos, mejores rendimientos y pocas condiciones
ambientales, pero la desventajas de altos tiempos de procesamiento porque la conversion de la celulosa
es delimitada por parametros estructurales del sustrato como el contenido de hemicelulosa y lignina,
area superficial y cristalinidad de la celulosa [59].

La hidrdlisis por enzimas se realiza por medio de enzimas celulésicas muy especificas, sus productos
usualmente son aztucares reductores. El costo de servicios en la hidrélisis enzimatica es menor a la
hidrolisis acida por las condiciones moderadas utilizadas (p.H. 4.8 y Temperaturas de 45 a 50°C)
[12], punto importante ya que algunos estudios tecnoeconémicos en la produccién de bioetanol han
demostrado que la hidrélisis es la etapa mads costosa para el proceso, representando alrededor del
30 % del costo total [34][22]. Las enzimas utilizadas se conocen como celulasas que son una mezcla de
diferentes enzimas; formadas por al menos tres grupos principales: I Endoglucanasas (EG, endo-1,4-
D-glucanohydrolasa) que atacan las zonas de baja cristalinidad de la fibra celulésica creando cadenas
libres; 2 Exoglucanasas o celobiohidrolasas (CBH, 1,4-3-D-glucan celobiohidrolasa) degrada la més a
la molécula al remover unidades de celobiosa de las cadenas libres; & [S-glucosidasa que hidroliza la
celobiosa para producir glucosa [10].

Las celulasas para hidrolizar los materiales lignocelulésicos pueden ser producidos tanto por bacterias
como por hongos, que pueden ser aerébicos o anaerébicos, mesofilicos o termofilos. Las bacterias mas



CAPITULO 2. ANTECEDENTES 18

comunes para crear celulasas son: Clostriduim, Celulomonas, Bacilos, Termomonoespora, Ruminococ-
cus, Bacteroides, Erwinia, Acetovibrio, Microbispora y Estreptomices [6]; mientras que los hongos més
utilizados para producir celulasas y hemicelulasas incluyen al Sclerotium rolfsii, P. chrysosporium y
especies de Trichoderma, Aspergillus, Schizophyllum y Penicillium [57][17].

2.2.3. Fermentacién

La fermentacién es la oxidacion reduccion balanceada de compuestos organicos que se lleva a cabo
en ausencia de receptores externos de electrones como el oxigeno. En la fermentacion, la oxidacién
de un compuesto organico intermedio es acoplada a la reduccién de otro compuesto intermedio. La
fermentacién usualmente resulta en la formacién de un compuesto de carbono més reducido y otro
compuesto mas oxidado. Entonces, solo una pequenia parte de la energia potencial en el compuesto es
retenida por los microorganismos.

En la mayoria de los procesos de fermentacién, la reaccién involucrada en la oxidacién de aziicares
simples en condiciones anaerobias incluye dos fases: La oxidacién de la glucosa y el metabolismo del
piruvato. La transformacién de la glucosa usualmente se da a través de la glicdlisis (EMP, Embden-
Meyerhof pathwat, por sus siglas en inglés), mecanismo que involucra reacciones intracelulares en donde
la glucosa primeramente es fosforizada y después oxidada en piruvato a través de diversas reacciones
intermedias, su reaccion sintetizada se muestra en la ecuacién 2.1. Debido a que no hay oxigenos
disponibles por las condiciones anaerobias, los microorganismos no tienen la capacidad de utilizar
compuestos inorganicos alternativos como los nitratos o sulfatos, asi que la molécula que transporta los
electrones (NAD+) debe regenerarse donando electrones a compuestos organicos intermedios. Ejemplo
de ésto se da en la fermentacion de glucosa a partir de Saccharomyces Cerevisiae, la glicolisis procede
con la transferencia de electrones al NAD+ y el piruvato es separado en acetaldeido y COs2 (ecuacién
2.2); Para regenerar el NAD™T, el acetaldeido es reducido a etanol al aceptar 2 electrones (ecuacién
2.3). El mecanismo global de la glicélisis y fermentacién se muestra en al Figura 2.7. Asi la eficiencia
energética neta para la célula de levadura es de 2ATP por mol de glucosa formada por fosforilacién.
Los estados de oxidacion del Carbono en la glucosa, etanol y CO2 son 0, -2 y +4 respectivamentes,
demostrando asi la oxido-reduccién interna que es caracteristica de los procesos de fermentacion [35].

Glicélisis:
Glucosa (+ 2ADP + 2NAD™) — 2Piruvato + 2ATP + 2NADH (2.1)

Fermentacion:

2Piruvato — 2Acetaldeido + 2COq (2.2)
2Acetaldeido + 2NADH — 2Etanol + 2NAD*

Reaccion global: No incluye crecimiento celular de levadura.

CgH1204 (+ADP) — 205H;0H +2C09 + 2ATP (24)

Adicionalmente, algunos microorganismos pueden llevar a cabo la fermentacién de azticares de 5 car-
bonos, siendo las reaccién de conversion general la siguiente:

3C5H1005 — 5CoH50H + 5CO4
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Figura 2.7: Ruta de fermentacién de la glucosa a partir de levadura. [35]
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La bioconversién de los procesos puede llevarse a cabo por microorganismos de los 3 reinos, Archae, la
forma de vida mds antigua y simple, Bacteria y Fucaria. Las Eucaria, especialmente las levaduras, y
las bacterias fermentan los carbohidratos en etanol.
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2.2.4. Recuperacion de etanol

La corriente proveniente del fermentador contiene entre un 5 y un 12 % de etanol, y es necesario separar
el etanol del agua hasta el punto anhidro. El proceso de separacién puede ser energéticamente muy
intenso. Existen diferentes métodos para poder separar ésta mezcla, estos son:

Destilacién ordinaria (OD)

Utiliza fases vapor y liquida esencialmente a la misma temperatura y presién con algin empaque
estructurado o platos en su interior que es utilizado para poner en contacto las dos fases [11].

Es utilizada para separar dos o mas componentes en una solucién, basadas en su volatilidad relativa
o en la diferencia entre sus temperaturas de ebullicién. El azedtropo etanol-agua solo puede ser roto
para producir etanol anhidro disminuyendo la presién de operacién a condicién de vacio (0.11atm) [48],
lo cual es econémicamente infactible .

Destilacién azeotrépica (AD)

Esta involucra el uso de un tercer componente volatil llamado “entrainer” o solvente, formando asi un
azebdtropo ternario con dos componentes a ser separados. Usualmente consiste de dos columnas de
destilacién: 1) Columna azeotrépica: Utilizada para deshidratar la mezcla del solvente; 2) Columna
de rectificacion: Utilizada para recuperar el solvente y separacién del componente deseado tal como se
puede observar en la figura 2.8.a.

Con una mezcla azeotrépica en la entrada, la presencia del agente azeotrdpico resulta en la formacién
de un patrén azeotrépico mas favorable. Para una mezcla con puntos de ebullicién cercanos, el solvente
cambia la dimensionalidad del sistema permitiendo que ocurra la separacién [11].

En la columna de deshidratacién, el etanol (>99 %wt) existe en el fondo, mientras que el vapor de
agua existe en el destilado. Los solventes mas utilizados son el benceno, tolueno y ciclohexano, sin
embargo el primero es altamente carcinégeno y el ciclohexano es altamente flamable, lo cual hace que
esta tecnologia tenga problemas en el manejo.

Destilacién extractiva (ED)

Es un proceso de vaporizaciéon parcial en presencia de un agente de separaciéon miscible no volatil con
alto punto de ebullicién, que es agragado a la mezcla de alimentacion para alterar las volatilidades de
cada componente sin formar azeStropos adicionales [11]. El solvente puede ser liquido, sal disuelta o
una mezcla de ambos, un liquido iénico o un polimero super-ramificado, dependiendo del material que
se emplee [48]. Su configuracién puede observarse en la Figura 2.8.b.

Destilacién por pared dividida (DWCD)

Para la separacién de mezclas multicomponentes, usualmente se requiere una secuencia de columnas
de destilacién (Se requieren por lo menos dos columnas para una mezcla de tres componentes). Sin
embargo, existen configuraciones alternativas que son mas favorables energéticamente, tales como la
configuracién Petlyuk, a esta configuracién también se le conoce como columna de destilacion térmica-
mente acoplada (FTCDC) [46]. Su configuracién puede observarse en la figura 2.8.c. En la configuracién
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Petlyuk, las corrientes de liquido y vapor que salen de la primera columna estan directamente conec-
tadas a la segunda. Bédsicamente, un condensador y un rehervidor son efectivamente reemplazados por
un acoplamiento térmico del prefraccionador con la columna principal, mientras que el condensador
y rehervidor necesarios solo estan unidos a la primer columna. El prefraccionador realiza la funcién
de separar el componente ligero del mas pesado, mientras que el componente intermedio se distribuye
naturalmente entre el fondo y el destilado. La recuperacion de alta pureza se lleva a cabo en la se-
gunda columna. La mejora en la eficiencia térmica lleva a ahorros considerables de alrededor del 30 %
comparado con las destilaciones azeotrdpicas o extractivas [54]. Ademds, al solo usarse un rehervidor
y un condensador, el costo capital también se reduce.

Puede realizarse una mayor integracién de equipo y reduccién de costos al integrar la configuracién
Petlyuk en una sola carcasa. A ésta alternativa de integracion se le conoce como destilacién de pared
dividida (DWC) [64]. La Figura 2.9.a muestra la configuracién y cada una de las secciones que integran
a una columna de pared dividida, que es la configuracién m&s comun y donde la alimentacién y la
salida lateral son colocadas cerca de la mitad de la columna.

Existen diversas configuraciones en la columna de pared dividida. Para el caso de la deshidratacién
de etanol existen dos variaciones principales, la destilacién extractiva en pared dividida (ED-DWC)
y la destilacién azeotrépica en pared dividida (AD-DWC) que aunque tienen el mismo principio de
las destilaciones extractivas y azeotrépicas descritas con anterioridad, se realizan dentro de una sola
columna para reducir los costos capital y de operacion.

La AD-DWC se realiza al adicionar un componente ligero para generar un nuevo azeétropo heterogéneo
con bajo punto de ebullicién, produciéndose asi dos fases liquidas inmiscibles, tal es el caso del n-
pentano [19] y del ciclohexano [36], su configuracién puede observrse en la Figura 2.9.b. La DWC-ED
se lleva a cabo en la presencia de un componente miscible relativamente no volatil y con alto punto
de ebullicién que no forme azedtropo con algin componente en al mezcla, tal es el caso del etilenglicol

[29], su configuracién se muestra en la Figura 2.9.c.
/% X

A B A
ABC " ABC
AB
C C B
(@) (b)

(c) c

Figura 2.8: Configuracién de diferentes secuencias de destilacién. a) Destilacién azeotrépica, b) Des-
tilacién extractiva, ¢) Columna Petlyuk. A, B y C son componentes ligeros medio y pesado para una
mezcla ternaria respectivamente
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Figura 2.9: Configuraciones de secuencias de destilacién de pared dividida. a) Original, b) DWC-AD, c)
DWC-ED. A, B y C son componentes ligeros medio y pesado para una mezcla ternaria respectivamente

Adsorcion

Este proceso involucra la transferencia y distribucién resultante de uno o mas solutos entre una fase
fluida y las particulas. La particién de un simple soluto entre la fase fluida y la adsorbida o la selecti-
vidad de un adsorbente a través de multiples solutos hace posible separar solutos de un fluido u otro
[33]. Existen dos tipos principales para la separacién de etanol-agua:

Adsorcion del agua en la fase liquida: Esta se lleva a cabo en la fermentacion, debido a que la
capacidad de adsorcion aumenta con el contenido de agua. Como adsorbentes artificiales los mas
comunes son las zeolitas tipo A y de base bioldgica el uso de materiales amilaceos y celulésicos
como granos de maiz.

Adsorcion del agua en la fase vapor: Esta se lleva a cabo en la salida de la columna de destilacién,
para esta se pueden utilizar adsorbentes inorganicos como tamices moleculares, cloruro de litio,
silica, alimina activada y zeolitas y adsorbentes de base biolégica como granos de maiz, bagazo
de maiz y trigo, almidon, celulsa y hemicelulosa.

La adsorcién en fase vapor consume menos energia que la destilacion, los tamices moleculares son alta-
mente selectivos, pero su regeneracion necesita altas temperaturas y/o bajas presiones. Los adsorbentes
de base biolégica tienen menor capacidad de adsorcion, pero requieren de temperaturas menores.

Separacion por membranas

Conocida como pervaporacién por membrana (PV), ha sido considerada uno de los procesos més efec-
tivos y reductores de energia para la separacion de mezclas azeotrépicas. En principio la pervaporacion
se basa en el mecanismo de solucion—difusiéon. Su fuerza motriz es el gradiente del potencial quimico
entre la alimentacion y el permeado de la membrana. En general existen dos tipos de pervaporacion:
1) Por vacio: La solucién a separar entra en contacto con la membrana en la alimentacién y la solucién
sale del sistema; 2) Por barrido de gas: Utiliza un barrido con gas inherte en el lado del permeado.
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Las membranas pueden ser hidrofilicas o hidrofébicas también, aunque la mayoria son hidrofilicas.
Basandose en su material de produccién existen tres categorias: inorganicas, poliméricas y compuestas.

2.2.5. Casos especiales

En esta seccién se comentaran algunos casos, que son combinaciones de diferentes partes del proceso
como uno solo, en la Figura 2.10 se muestra de forma general cada uno de los mas sobresalientes, que

seran descritos a contnuacion:
Ec'ﬂrmfj »| Pretratamiento
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Figura 2.10: Diagrama de bloque general de la produccién de etanol a partir de biomasa lignoceluldsica.
Posibilidades de integracion: CF, SSF, SSCF y CBP. HC, hemicelulosa; C, celulosa; L, lignina; Cel,
celulasas; G, glucosa; P, pentosas; I, inibidores; EtOH, etanol. [8]

Sacarificacién y fermentacén simultinea (SSF)

Consiste en que la degradacion de la celulosa o almidén es combinada con la fermentacién de la glucosa
obtenida desde la hidrélisis de estos polisacaridos. La clave del proceso es su habilidad de la conversién
répida de azicares en etanol tan pronto como estas son formadas disminuyendo asi su acumulacién en
el meido. SSF ofrece una operacién mas sencilla y con menor requerimiento de equipo, sin embargo
tiene el inconveniente de que las condiciones de de hidrdlisis y fermentacién son diferentes, lo que
implica un control y optimizaciéon de procesos mas complejos.

Este proceso puede llevarse a cabo en forma de lotes utilizando S. cerevisiae y Aspergillus niger, de
forma semicontinua y continua utilizando S. cerevisiae y f—glucosidasa [8].
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Co-fermentacién (CF)

Se refiere al uso de una mezcla de diferentes especies compatibles que asimilen tanto hexosas como
pentosas, sin embargo tiene los problemas de que los microorganismos que consumen hexosas crecen
mds rapido que los que utilizan pentosas y que el etanol es un mayor inhibidor en los consumistas de
pentosas.

Otra variante de la CF consiste en la utilizacién de un solo microorgnismo capaz de asimilar tanto
las pentosas como las hexosas en una forma optima. Esta opcién existe en la naturaleza, sin embar-
go la eficiencia en conversién a etanol es muy pequeiia y solo puede lograrse con cultivos alterados
genéticamente.

Los co—cultivos més utilizados con este propdsito son el de Saccharomices cerevisiae con Pichia stipitis
que logran una conversién de hasta el 100 % de glucosa y 70 % de pentosa; y Saccharomices cerevisiae
y Zimomonas mobilis son los cultivos mas comunes en ser alterados para que asimilen las pentosas con
producciones aproximadas de 83 % y 60-90 % respectivamente [8].

Sacarificacién y Co-fermentacién simultidnea (SSCF)

Esta es otra alternativa prometedora, donde se incluye la fermentacién de las pentosas en la SSF.
Este proceso conlleva las ventajas de ambos procesos por separado, como la eliminacién de inhibidores
y menor requerimiento de equipos, pero la desventaja aumentada del uso de microorganismos que
ademads de ser capaces de fermentar las hexosas a las condiciones de la hidrélisis, también sean capaces
de fermentar las pentosas. Lo anterior solo se ha podido lograr con microorganismos recombinantes
vy ha sido probado solo con maderas como materia prima, esto utilizando Z. mobilis recombinada y
celulasas de Trichoderma ressei.

Fermentacién extractiva

Es un método en desarrollo para la recuperacion de etanol anhidro desde la fermentacién acuosa que
conlleve a un menor consumo energético, mayor eficiencia de recuperacién de etanol y menor consumo
de agua en el proceso, al combinarse con la fermentacién se puede extraer in—situ el etanol y algunos
otros compuestos ihibidores [48].

El principal reto que se presenta es la seleccién del solvente, ya que este debe cubrir algunos criterios:
no ser toéxico con los microorganismos, alto coeficiente de distribucion, alta selectividad respecto al
producto con el que se va a usar, baja solubilidad en la fase acuosa, baja densidad, baja viscosidad,
alta estabilidad y ser econémico.

Bioprocesamiento consolidado (CBP)

Esta seria la culminacion logica de la transforacién de biomasa en etanol, también es conocida como
conversién directa microbial (DMC). La diferencia clave del CBP con las otras estrategias de transfor-
macién de la biomasa es el uso de una tinica comunidad microbial tanto para la produccion de celulasas
como de la fermentacién. Como ventajas principales es que no se requieren costos adicionales para la
produccion de enzimas ademas de que los sistemas serian completamente compatibles.
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El concepto de CBP involucra cuatro transformaciones bioldgicas: 1) La produccién de enzimas saca-
roliticas (celulasas y hemicelulasas); 2) La hidrélisis de carbohidratos presentes en la biomasa pretra-
tada para la formacién de azticares; 3) La fermentacién de azicares de 6-carbonos (glucosa, manosa
y galactosa); 4) La fermentacién de azicares de 5-carbonos(xilosa y arabinosa). Estos cuatro pasos
ocurren en un solo paso, el cual se ilustra en la Figura 2.11 [8].
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Figura 2.11: Esquema conceptual del CBP. HC, hemicelulosa; C, celulosa; L, lignina [§]

A la fecha, no existe un microorganismo conocido que exhiba totalmente la combinacién requerida
para desarrollar el proceso mostrado en la Figura 2.11, sin embargo se esta tabajando en la alteracién
de microorganismos como el S. cerevisiae para conseguirlo [8].

Biorefinerias

Son procesos a base de fuentes biolégicas como la agricultura o la biomasa forestal para producir energia
y una gran variedad de quimicos precursores y materiales de base biolégica, similar a las refinerias de
petréleo actuales. Los quimicos de plataforma industrial como el acio acético, combustibles liquidos
como el bioetanol y una gran variedad de plésticos biodegradables como polihidroxialcanoatos pueden
ser producidos a partir de madera o biomasa lignoceluldsica [48]. Basicamente existen tres tipos de
biorefinerias: de Maiz a etanol; basica de biomasa lignoceluldsica a etanol; e integrada de biomasa
lignoceluldsica o forestal [48].

Biorefineria de Maiz a etanol: Actualmente existen 2 procesos para llevar a cabo la transforma-
cion. El primero, de molienda seca, consiste en la molienda, coccién, licuefaccién, scarificacién
enzimatica del almidén a aztcares, fermentacion de estas, destilacion y deshidrtacién del etanol.
El segundo, de molienda himeda, consiste en el lavado de maiz para obtener germen, de donde
se obtiene aceite, se elimina la fibra, el gluten y el almidon. después la ferentacion, destilacién y
deshidratacién. En forma general, esta biorefineria cuenta con los siguientes pasos de separacién:

= Pre-separacién de germen y fibra no fermentable, para molienda seca.
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= Pre-separacién del almidén y co-productos como la fibra, germen y gluten, para molienda
htimeda.

= Separacién y deshidratacién del etanol.
Biorefineria de bimoasa lignocelulésica a etanol: Principalmente consiste en ocho pasos:

= Manejo de la materia prima

= Pretratamiento y acondicionamiento o desintoxicacién de la materia prima.

Sacarificacion y co-fermentacion.

Separacion de productos y purificacion.
s Tratamiento de los efluentes acuosos.

= Combustion de la lignina para produccién de electricidad y vapor.

Biorefineria integrada de biomasa lignocelulésica o forestal: Estas incluyen las mismas tareas
de separacion que las biorefinerias anteriores, ademas de:

= La preextraccién y separacién de hemicelulosa.

= La separacion de fibras largas y cortas, las primeras se utilizan en la produccién de papel,
mientras que las segundas en la priduccién etanol.

= La limpieza y conversion de gas sintetizado para la producicon de electricidad y produccién
de vapor.

En estas etapas se icluyen la separacién de componentes como el acido acético del pretratamiento,
v la utilizacién de los desechos sélidos para produccién de algunos otros compuestos quimicos.

2.3. Simulacion, diseno y costeo del proceso de produccion de bio-
etanol

Se han hecho diversos trabajos donde se hacen diferentes andlisis técnico y econémicos del proceso de
produccion de etanol. A continuacién se resumen algunos trabajos donde se han hecho comparaciones
de diferentes tecnologias de produccién de etanol y el efecto que éstas tienen en el precio de venta del
etanol, se hace una descripcién de las condiciones y los supuestos utilizados para la determinacién de
costos en cada caso.

Kazi en el 2010 [27] realizé un estudio tecnoeconémico donde comparo diversas tecnologias de proce-
samiento para la produccién de etanol a partir de materiales lignocelulésico. Este estudio se enfoca
en tecnologias con viabilidad econémica a corto plazo. Las eficiencias de conversién se tomaron de
trabajos reportados experimentalmente. Se compararon cuatro tecnologias de pretratameito (dcido di-
luido en 1y 2 etapas, agua caliente y AFEX) ademéds de considerar 3 variaciones en el procesamiento
(purificacién por pervaporacién, fermentacién de azicares de 5 y 6 carbonos y produccién insitu de
enzimas). Cada uno de los escenarios fue modelado y analizado econémicamente para estimar el costo
total de inversién (TCI) y el precio de venta (PV). Para determinar el PV se consider6 una capacidad
de procesamiento de dos millones de toneladas por dia de rastrojo de maiz, costos de equipo, materia
prima y de mano de obra al 2007, una depreciacién del proceso de siete anos y de veinte anos para
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la planta generadora de vapor, un financiameinto de 100 % del proyecto, un factor de contingencia del
20 % de la inversion total, el valor del costo laboral del 15 % del capital fijo de inversién y veinte anos
de vida del proyecto.

Se utiliz6 Aspen Plus para simular los siete procesos selectos. Se utilizé el andlisis de Pinch para
optimizar los requerimientos energéticos, mientras los balances de masa y energia se utilizaron para
dimensionar los equipos del proceso. Los costos de los equipo se tomaron de estudios previos del NREL
[1] y del CAFT [13, 14], se escalaron por el uso de exponentes de escalamiento y se actualizaron al 2007
y por medio de indices se obtuvo el costo de instalacién de cada equipo.

Las conversiones en los pretratamientos se tomaron de maderas suaves por falta de datos para el
rastrojo de maiz. El hidrolizado del pretratamiento es sacarificado por enzimas a 31.3 mg de proteina
por g de celulosa con un tiempo de residencia de 5 dias. Se considera la produccién de enzimas a
partir de T. ressei con un actividad enzimética de 600 FPU por gramo de proteina. La fermentacion
se propone a partir de Z. mobilis como organismo capaz de fermentar la mezcla de glucosa y xilosa con
conversién de de 0,765 y 0.95 respectivamente, ademés proponen un segundo caso donde Z. mobilis
solo fermentara xylosa y S. cerevisiae fermentara glucosa.

El etanol es recuperado en una columna de cerveza seguida por un columna de rectificacién. Se propone
la pervaporacién para reemplazar a la columna de cerveza y disminuir asi la carga energética. La
pervaporacién hace referencia al uso de membranas por lo que se evita un gran suministro energético
y se reduce el costo asociado con el vapor necesario en los rehervidores de las columnas de destilacion.

Existe una variacion significativa de las eficiencias de conversién de la materia prima a etanol entre cada
uno de los procesos propuestos. La tabla 2.4 muestra los costos de inversion, el costo de instalacion, la
eficiencia de conversién a etanol, la producciéon anual de etanol, la produccion de energia eléctrica y el
precio de venta para cada uno de los procesos propuestos en el trabajo.

Cuadro 2.4: Resultados del andlisis tecnoeconémico realizado por kazi para cada variante de proceso.

Variaciones en el proceso TCI Costo de Eficiencia de | Produccién de | Cogeneracién PV
de produccién de etanol instalacién | conversién etanol anual eléctrica anual | etanol
($x108) | ($x109) (1/Mg) (Lx106) ($x106) ($/L)
P.acido diluido 376 164 289 202 11.7 1.36
P. 4cido diluido 2 etapas 391 173 177 124 16.8 1.75
P. agua caliente 327 156 211 148 11.3 1.77
P. AFEX 386 167 250 175 16.9 1.47
Pervaporaciéon—destilacién | 501 209 291 204 13.6 1.5
Fermentacién C5 y C6 386 168 300 210 6.5 1.47
Produccién enzimética 434 188 256 179 -0.8 1.42

Cada uno de los procesos que se estudio tiene incertidumbres especificas debido a las condiciones
de pretratameinto y sacarificacién y de las conversiones de cada reaccién reportados en la literatura.
Algunos de los valores generadores de incertidumbres més importantes fué la carga de sélidos para cada
uno de los pretrtameintos. Para el de dcido diluido se trabajé entre 18 y 29.6 %, par aagua caliente
enre 12.9% y 20 %, para AFEX entre 20 y 70 %. Las conversiones de celulosa a glucosa para el acido
diluido fué entre 67 y 91 %, para agua caliente entre 65 y 90 %, y para AFEX entre 75 y 96 %.

Eggeman et. al en el 2005 [13] realizé un andlisis econémico para la produccién de etanol a partir de
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diferentes tecnologias de pretratamiento (4cido diluido, agua caliente, AFEX, percloracién por amonio
(ARP) e hidréxido de calcio) para convertir rastrojo de maiz. Cada modelo de pretratamiento utilizado
fué reportado por CAFI y posteriormente fué acoplado a una instalacién completa de produccion de
etanol en Aspen Plus. Los modelos asumen un procesamiento de dos mil toneladas de rastrojo de
maiz seco por dia que corresponden a una produccién nominal de 50 millones de galones por ano.
La produccién de etanol varia dependiendo de las eficiencias de cada pretratamiento. Se asume una
sacarificacién y fermentacién simultanea con una carga de 15 FPU por gramo de celulosa de enzimas.
Se asume el uso de un microorganismo desconocido capaz de fermentar tanto xilosa como glucosa. Se
asume que lo residuos no pueden venderse como alimentos para alimentos, por lo que se queman y el
calor generado se utiliza para la produccién de vapor necesario en el proceso.

La estimacion del costo capital fijo (FCI) se realiza por estimacién de factores. El equipo es dimen-
sionado utilizando métodos ingenieriles estandar y los costos de adquisicién se determinan por Aspen
Plus. Los costos de operacién variables se estiman a partir de los balances de masa obteidos de los
modelos de proceso. Se asume un precio de $35 por tonelada de rastrojo. como precio objetivo futuro.
Se asume el costo de las enzimas como $0.15 por galén de etano producido como una estimacién a
precio futuro. Se aumen un periodo de construccién de 2.5 anos y medio afio de arranque con una
vida de operacion de 20 anos, financiamiento del 100 % y sin crédito subsidiarios. Se asume un precio
de venta de etanol como precio minimo de venta. Los modelos econémicos asumen la depreciacién
del equipo por el método MACRS con 7 anos de vida y una depreciacién de 20 anos. No hay una
explicacién sobre el método de recuperacion de etanol.

La tabla 2.5 muestra el costo fijo directo del pretratamiento, el costo total de inversion, la produccién
anual de etanol y el precio de venta para cada uno de los procesos propuestos en el trabajo.

Cuadro 2.5: Resultados del anilisis tecnoeconémico realizado por Eggeman para cada variante de

proceso.
Variaciones de | Costo fijo directo Costo total | Eficiencia de Precio de
pretratamiento | por pretratameinto | de inversion | produccién de etanol | venta de etanol
($ millones) ($ millones) | (millones L / afio) ($/L)
Acido diluido 25 208.6 255 0.818
Agua caliente | 4.5 200.9 200 1.005
AFEX 25.7 211.5 258.2 0.818
ARP 28.3 210.9 215.5 1.005
Ca(OH), 22.3 163.6 222.3 0.737

El precio de venta del etanol es sensible a la eficiencia de conversién de los azicares de 5 y 6 carbonos a
etanol. Las conversiones de xilosa para un pretratamiento de 4cido diluido fueron entre 95.1 y 95.6 %,
para agua caliente fueron entre 38.3 y 81.8%, para AFEX fueron entre 77.6 y 92.7%, para ARP
fueron entre 41.1 y 88.3% y para Ca(OH)z entre 51.8 y 75.3 %. Las conversiones de glucosa para un
pretratamiento de dcido diluido fueron entre 84.6 y 85.1 %, para agua caliente fueron entre 88 y 90.5 %,
para AFEX fué de 95.9 %, para ARP fué de 90.1 % y para Ca(OH)s entre 91.3 y 92.4 %.

Hinman et. al en 1992 [22] realizaron un andlisis ingenieril y econémico del proceso conceptual de
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produccion de etanol a partir de madera. Se consideré una capacidad procesamiento de madera de
1920 toneladas por dia con un costo de $42 por tonelada de materia prima. Desarrollaron un modelo
de produccién y se utilizé para determinar los efectos de diversos procesos en el costo de produccion de
etanol. Las etapas de procesamiento consideradas son: un pretratamiento con acido sulfiirico diluido,
produccion insitu de celulasas por medio de un cultivo por Trichoderma ressei, fermentacion de xilosa
por FEscherichia coli modificada genéticamente y fermentacion de celulosa por SSF. Algunas bases de
disefio asumidas fué el tiempo de operacion de 8000 horas por ano y una composicién de la madera
en peso seco de 46.2 de celulosa, 24 de hemicelulosa, 24 de lignina, 5.6 de compuestos solubles y 0.2
de cenizas con 50 % de contenido de humedad. La lignina obtenida se utilizarda como combustible de
quema, el COs producido en la fermentacién es liberado a la atmésfera, el tratameinto de agua residual
se hace por digestion anaerobia seguido por un tratamiento aerobio y una clarificacion.

El costo fijo de inversién incluye costos directos como mano de obra y material por equipo adquirido,
tuberias, trabajo civil, acero, instrumentacién y edificios y costos indirectos como ingenieria, sobresti-
macién de construccién e impuestos de construccion. El costo total de inversion incluye los costos fijos
de inversién, impuestos varios, costos de arranque y costo capital. Los costos de arranque se consideran
el 5% del costo capital fijo. Los costos de efectivo incluyen gastos por la madera, materias primas,
utilidades, mantenimiento, gastos generales, impuestos y seguros. Los costos de mano de obra se asu-
men de entre $29000/anio y $40000/ano. Los costos de mantenimiento son el 3% del costo capital de
inversién. Los impuestos y seguros son del 1.5% del costo fijo de inversién. El gasto anual es el 20 %
del costo total de inversién. Se tiene una vida de planta de 15 afios y un periodo de construccién de 3
anos y una depreciacién lineal.

Ademi4s se hace un analisis del efecto de la capacidad de la planta en el precio de venta del etanol, mos-
trando que para una capacidad de 1920 toneladas por dia, se tiene un precio de venta de $1.22/galén,
para 5000 toneladas un precio de $1.12/dia, para 10000 toneladas un precio de $1.08/gal y para 20000
toneladas un precio de $1.04/galén. No se especifica el método de purificacién de etanol.

Barta et. al en el 2010 [5] realizaron un diseno del proceso de produccién de etanol a partir de abeto con
produccién insitu de celulasas, realizando énfasis en impacto econémico del proceso de fermentacién
y produccién de enzimas sobre el proceso global. Se asume la produccién de celulosas a partir de 7.
reesei. Se investigd el efecto de la variacion de fuente de carbono en la fermentacion enzimatica a
eficiencias de conversién constantes.

La materia prima son ojuelas de abeto con una composicién del 37.9 % de celulosa, 9.9 % de manosa,
1.8 % de galactosa, 4.3 % de xilosa, 1.3% de arabinosa y 28 % de lignina con un 50 % de peso seco.
Se tiene una conversion teérica global de 356 litros de etanol por tonelada de materia prima seca
a partir solo de la fermentaciéon de glucosa. Se asume una capacidad de procesamiento de 200 000
toneladas de abeto seco con 288 trabajadores y 8000 horas anuales de operacién. El proceso consiste
de un pretratamiento por explosién de vapor a 110°C y 2.5% de SOy y una SSF con 3g DM/L y 10
FPU. La SSF se lleva a cabo en doce fermentadores no estériles de 920 m? cada uno. Un ciclo de SSF
incluyendo la fermentacién, vaciado y limpieza dura 60 horas.

Al terminar la SSF se obtiene una corriente con 3.8 %w de etanol que corresponde a una concentracién
de 40.4 g/L en la fase liquida. Para llevar a cabo la purificacién del etanol hasta el 99.8 %w, se utiliza
un sistema de destilacién y adsorciéon por tamices moleculares. El paso de destilacién consiste de dos
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columnas de separacion y una de rectificacién integradas térmicamente operando a diferentes presiones.

Los balances de materia y energia se resolvieron utilizando Aspen Plus. Los datos de propiedades
fisicas de los componentes de la biomasa tales como los polisacaridos y la lignina se deribaron de
la base de datos del NREL [51]). Los costos fijos de inversién (FCI) se estimaron en Aspen Icarus
Process Evaluator. El material de construccion se seleccionado fué acero inoxidable 304 para todos los
recipientes del proceso. Se considera una depreciacién de 15 afios y una tasa de interés del 7 %. El costo
de inversién capital se calculé de acuerdo a la literatura [45]. El precio de venta de etanol se estima
como el precio minimo de venta donde se considera la capacidad de cubrir los gastos necesarios de la
produccién.

La variacién del proceso se debié a tres configuraciones basadas en la fuente de carbono utilizada en
la fermentacién enziméatica. En la primer configuraciéon una parte de la fraccién liquida a fermentarse
se utiliza como fuente de carbono, en la segunda configuracién la fraccién liquida se complementé con
melaza para incrementar el contenido de melasa y finalmente en el tercer escenario una mezcla de
fraccién liquida y lodo prensado se utilizaron como alimentacién a la fermentacién enzimatica.

Al hacer la comparacién econémica entre los tres escenarios, la segunda configuracién demostré tener
un costo de produccién enzimatica mayor por la adicién de melasa, y sin embargo es el caso que tiene
el menos precio de venta para el etanol. En éste trabajo no se evalian los costos capitales fijos y de
inversion, pero se obtiene un precio de venta de etanol para la primer configuracién de $0.68 por litro
de etanol, para la segunda configuracién de $0.66 por litro de etanol y para la tercer configuracién de
$0.684 por litro de etanol producido. La produccién de etanol corresponde al 83 % de los ingresos totales,
la generacién de coproductos como combustible para la generacion de energia y el COs producido con
capacidad de venta contribuyen la disminucién del precio de venta del etanol.

Huang et al en 2009 [25] realizaron un andlisis tecnoeconémico a partir de modelos reportados por
NREL [1]. Se analizé la variacién del precio utilizando diversas materias primas (dlamo, alamo hibri-
do, pasto y rastrojo de maiz) y un andlisis por variacién en el tamano de la planta. La produccién
del etanol consiste principalmente en 7 secciones, almacenamiento de materia prima y producto termi-
nado, pretratamiento, acondicionamiento del hidrolizado, sacarificacién y cofermentacién, separacién
y purificacion del producto, tratamiento de agua residual del proceso y combustion de lignina para
produccion de electricidad y vapor. Se adopta la hidrélisis por dcido diluido. Se consideran 4 materias
primas para su conversion a etanol; dlamo, dlamo hibrido, pasto y rastrojo de maiz.

Se asume una operacién de 350 dias anuales, se asume una carga de 12 FPU por gramo de celulosa para
todas las materia primas. Los balances de materia y energia del proceso de biorefineria se calcularon
con Aspen Plus. Las propiedades fisicas de aquellos compuestos no disponibles en Aspen Plus como la
hemicelulosa, celulosa, lignina y celulasas se tomaron del NREL [51]. El dimensionamiento y costeo de
las columnas de destilacién intercambiadores y contenedores se realizé en Icarus Process Evaluator, el
resto por cotizaciones de provedores.

Primeramente se utilizé una base de procesamiento de 2000 toneladas de materia prima por dia, donde
se obtuvo por materia prima la siguiente producciéon: Para madera tipo aspen una producciéon de 325
mil m? anuales, para madera tipo poplar una produccién de 255 mil m?, para pasto de 245 mil m3 y
para rastrojo de maiz de 260 mil m? anuales. A partir de éstas producciones se obtiene un precio de
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venta para maderas tipo aspen de $415 por m?, para y para maderas tipo poplar de $490 por m?, para
pasto de $495 por m? y para rastrojo de maiz de $375 por m® de etanol.

En el andlisis del efecto del tamano de planta al precio de venta del etanol, muestran que en un intervalo
de aumento de procesamiento 1000 a 4000 toneladas materia prima por dia, el precio disminuye debido
a la economia de la escala, aunque el cambio mas dréastico se observa en el aumento de 1000 a 2000
toneladas procesadas y posteriormente el decremento del precio de venta por aumento en el tamano
de procesamiento disminuye a una relacién mucho menor. Tanto para pastos como para rastrojo de
maiz un incremento mayor al procesamiento de 4000 toneladas diarias no contribuye en la disminucién
del precio de venta del etanol. Concluyendo asi que tamano més adecuado de produccién deberia
encontrarse entre un rango de 2000 a 4000 toneladas diarias, en donde el costo de venta de etanol se
encontraria mas bajo.



Capitulo 3

Diseno, modelamiento y costeo del
proceso

El presente capitulo tiene la intencion de mostrar los modelos utilizados para llevar a cabo la simula-
cién del proceso de etanol, asi como las reglas heuristias y ecuaciones de costeo que se utilizaron para
determinar la viabilidad del proceso. Una gran variedad de biocombustibles puede producirse a partir

32
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de la bioconversién de sustancias contenidas en los cultivos agricolas y sus residuos. La conversién
de aztucares, almidén y otros compuestos orgdnicos en etanol o algin subproducto puede realizarse
de manera quimica, enzimatica o microbiana. Todos los procesos quimicos, enzimaticos o biolégicos
pueden ser descritos mateméaticamente para simular el bioproceso.

En 2011, de acuerdo al Balance Nacional de Energia (BNE) se consumieron mas de 301 mil m3 de
gasolina en México, la cudl se oxigena con MTBE. A nivel mundial se ha mostrado la viabilidad de las
gasolinas oxigenadas con etanol, siendo la mas prometedora la que contiene 10 % v/v de etanol (E10)
debido a que los motores no necesitan modificacion alguna. Algunos estudios muestran que el diseno
éptimo de conversién de lignoceluldsicos a etanol deberfa ser alrededor de 90 ton/h [46,47]. A partir de
ésto, se considera una capacidad de procesamiento de 98 ton/h para una obtencién aproximada de 19
m?/h de etanol. De manera general el proceso consiste en una etapa de pretratamiento termoquimico
catalizado con acido sulftrico, una hidrélisis enzimética con celulasas y S-glucosidasa, seguida de una
fermentacién con Saccharomyces cerevisiae. El producto es purificado posteriormente por medio de
destilacién, en esta parte, se realiza la comparacién energética y econdémica al utilizar dos métodos de
destilacién, 1) destilacién con cambio de presién (SPD) y 2) destilacién extractiva de pared dividida
(E-DWCD).

Cada uno de los procesos donde se involucran reacciones (quimicas o biolégicas) se resolvié a partir de
modelos matematicos obtenidos de la literatura. A continuacién se hace una descripcion detallada de
cada etapa, asi como sus condiciones de operacién y modelos mateméticos utilizados.

3.1. Etapas para la produccién de etanol

Para poder procesar el olote es necesario romper las cadenas poliméricas y permitir la disponibilidad
de la celulosa para su posterior hidrélisis y fermentacion. El oltoe de maiz tiene una composicién
promedio de 38 %w de celulosa, 35.3 %w de hemicelulosa, 18.2%w de lignina, 6.8 %w de cenizas y
1.6 %w de extractivos.

3.1.1. Pretratamiento Termoquimico

La etapa de pretratamiento es una explosion de vapor catalizada con acido sulfiirico por media hora
de operacién, donde se lleva a cabo la autohidrélisis de la hemicelulosa reduciendo la formacién de
inhbidores como el furfural. El proceso de sacarificacién se lleva a cabo con celulasa obtenidas de
Trichoderma ressei durante 48 horas para convertir la celulosa disponible en glucosa fermentable y
reduciendo al mismo tiempo celobiosa residual. Toda la glucosa disponible es después fermentada por
Saccharomyces cerevisiae durante 48 horas. La corriente fermentada debe ser purificada en un sistema
de destilacién de cambio de presion o destilacion azeotrépica de pared dividida durante 24 horas de
proceso continuo.

La etapa de pretratamiento tiene la intencién de eliminar la mayor cantidad de hemicelulosa posible con
la menor cantidad de productos indeseables posibles y de degradacion de celulosa. Para éste proceso se
utiliza un tratamiento termoquimico de explosién de vapor catalizados con dcido sulfirico al 1.5 %v/v
a 190°C por 30 min y 12 psi de presién con una carga total de sélidos del 20 %. El pretratamiento puede
analilzarse dividiendo las reacciones en dos mecanismos. El primer mecanismo es la autohidrélisis de la
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hemicelulosa, de acuerdo a la fraccion cristalina de ésta. El olote contiene 3 fracciones, siento la primer
la més cristalina (xy1) y la tltima, la mds amorfa (xy2). Este proceso exhibe la solubilizacién de cada
fraccién en forma de xilooligomeros, llevando asi el segundo mecanismo que respecta a la conversién
de los xilooligomeros en los productos finales como lo son la xilosa, la arabinosa, el acido acético y
el furfural. La xilosa y arabinosa son azicares deseados pero que son degradados debido al efecto del
4cido. Estos mecanismos se muestran en al Figura 3.1

ACE
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Figura 3.1: Mecanismos de degradacién por efecto del pretratamiento [40]

Los mecanismos de degradacién y su modelos fueron propuestos por Nabarlatz en el 2007 [40]. El
modelo toma en consideracién que la composicion de las fracciones cristalinas de la hemicelulosa
no cambian, que no existe una formacion directa de mondémeros desde la hemicelulosa si no una
depolimerizacion de los oligémeros. Las velocidades de la formacién de monémeros a partir de los
oligbmeros son independientes a la masa molar, estructura y composicién de los oligémeros. Existe
una dependencia de primer orden en la velocidad de reaccién. El modelo cinético se muestra de las
ecuaciones 3.1 a la 3.7. La ecuacién 3.1 corresponde a la isoterma de Lagmuir para el calculo de la
velocidad de reaccién (r,), donde Kj, son las constantes de equilibrio y E, representa las energias de
activacién; ambas determinadas experimentalmente. R es la constante universal de los gases dada en
KJ/mol- K y T es la temperatura del proceso dada en K. Cada uno de los valores de las constantes
utilizadas en el modelo se presentan en la tabla 3.1, mientras las constantes de la fraccién particulares
del olote, asi como los valores iniciales de cada fraccién cristalina se muestran en la tabla 3.2.

Las ecuaciones 3.2 a la 3.7 describen los balances de materia de cada especie en la autohidrdlisis de
la hemicelulosa en forma de ecuaciones diferenciales, refiriendo al cambio en la concentracién de cada
compuesto presente respecto al tiempo. Particularmente la ecuacién 3.2 define como cada fracciéon de
la hemicelulosa es degradada individualmente dependiendo de su respectiva velocidad de reaccién. La
ecuacion 3.3 determina el cambio en la concentracién global de la hemicelulosa. La ecuacion 3.4 describe
la formacién de los xilooligdmeros a partir de la hemicelulosa. Las ecuaciones 3.5 a 3.7 describen la
formacion de los productos finales, la ecuacién 3.5 describe la formacién de azticares simples (xilosa
y arabinosa), mientras la ecuacién 3.6 y 3.7 describen la formacién del acido acético y el furfural
respectivamente.

Cdlculo de las velocidades de reaccion
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(3.2)

(3.3)

(3.4)

(3.5)

(3.6)

(3.7)

Cuadro 3.1: Constantes de equilibrio y Energias de activacién en el modelo de pretratamiento

Ntimero | Reaccién In(Kj,)[min='] | Ea; [KJ/mol]
1 C@/ — 014 31.52 127.3

2 06” — 014 61.41 251.7

3 Cg/// — 014 0 0

4 Cia — Chp1 | 27.55 119

5 011 — 017 29.36 122.5

6 014 — C15 25.08 106

7 Ci5 — Ci7 | 29.82 125.2

8 014 — 016 14.18 65.1
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Cuadro 3.2: Constantes del modelo de pretratamiento

Constante | Valor | Constante | Valor
faa 0.779 | f(3,11) 0
fa15) 0.101 | f(3,11) 0
fa,16) 0.12 | fis11 0
foan 0.895 | f3an) 80.3
fo15) 0.044 | fg11) 19.7
f(2,16) 0.061 | f3.11) 0

3.1.2. Hidrdlisis enzimatica

La obtencién de aztcares fermentables a partir de celulosa es una de los pasos principales en la produc-
cién de etanol. Entre los procesos de hidrdlisis, la hidrélisis enzimédtica de celulosa tiene una serie de
ventajas sobre las técnicas de conversion quimicas, tales como la hidrélisis acida, por su alto rendimien-
to, bajo consumo energético, bajo costo y minima formacién de productos no deseados [58]. La hidrolisis
enzimatica es considerada un cuello de botella en el precio de venta del etanol debido a la falta de datos
experimentales para la optimizacion y evaluacién econdémica. La hidrélisis de la celulosa se realiza por
una accién sinérgica, donde las enzimas endo-/3-1,4-glucanasa (EG), exo-$3-1,4-celobiohidrolasa (CBH)
y exo-(-1,4-glucanoglucohidrolasa producen celobiosa y glucosa; después, la celobiosa es hidrolizada a
glucosa por la enzima [-glucosidasa [30]. El proceso de hidrélsis se realiza con una carga de sélidos del
27.5 %w/w del sélido pretratado, una carga enzimatica de 15FPU /g-celulosa del complejo enzimatico
(EG, CBH y exo-$-1,4-glucanoglucohidrolasa) y 15CBU /g-celulosa de [-glucosidasa. La temperatura
de incubacién es de 50°C, la velocidad de agitacion es de 150 rpm y un pH inicial de 5.0.

El modelo de hidrélisis propuesto por Kadam y Zheng en 2004 [68, 26] parte de una secuencia de
reacciones que forman la base del mismo, éstas se muestran en la figura 3.2. Las reacciones 1, 2 y 3
estdn caracterizadas por su respectiva velocidad de reaccién (rg, r10yr11). La ruta representada por la
velocidad 9 (rg) es realizada por las enzimas EG y CBH, la ruta de la velocidad 10 (r1p) es realizada
por las enzimas CBH y exo-/3-1,4-glucanoglucohidrolasa, finalmente la ruta 11 (r11) es realizada por la
enzima S-glucosidasa. Las flechas con linea sélida representan las rutas de reaccién, mientras las lineas
punteadas representan la inhibicién de cada azicar a la correspondiente enzima. El modelo también
es validado para concentraciones iniciales de lignina y hemicelulosa.

El modelo de hidrolisis se muestra de las ecuaciones 3.8 a la 3.18. La ecuaciéon 3.8 representa ca-
racteristicas estructurales como la cristalinidad, grado de polimerizacién y accesibilidad del sustrato
nombrado como reactividad del sustrato (Rs), permitiendo el comportamiento bifdsico del modelo en-
tre las regiones amorfas y cristalinas. Las ecuaciones 3.9 y 3.10 describen la adsorcién del complejo
enzimatico EG/CBH en la celulosa (m=1), del complejo EG/CBH/S-glucosidasa en la lignina (m=2)
y del complejo EG/CBH/-glucosidasa en la xilosa (m=3). Las ecuaciones 3.11 y 3.12 expresan la
concentracién de los complejos enzimaticos iniciales.

Las ecuaciones 3.13 y 3.15 son las velocidades de reaccién descritas en la figura 3.2. La ecuacién 3.13
describe la conversion de celulosa a celobiosa con inhibicién competitiva de glucosa y celobiosa. La
ecuacion 3.14 representa la conversiéon directa de celulosa a glucosa con inhibiciéon competitiva de
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Figura 3.2: Secuencias de reaccién del modelo de hidrélisis [68]
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glucosa y celobiosa. La ecuacion 3.15 representa al conversion de celobiosa a glucosa con inhibicién
competitiva de la glucosa. La ecuaciones 3.16 a 3.18 son los balances diferenciales de la celulosa, glucosa

y celobiosa respectivamente.

Reactividad del sustrato

Cs )
R, =
7 <0(5,7)

Adsorcidén enzimdtica por isoterma de Langmuir

B Em'Kadm'C(gyg) - Ch m =12
" 1+ Kady, - Cg g) i=5,7

- E3 . K(ng . C(g}g) . 07
1+ K(ldg . 0(10,8)

3 =

Concentraciones enzimdticas

Co,9) = Clo,8) — A1 — Az

Cao9) = Criog) — 4s

Velocidades de reaccion competitivas

rag = Kl'Al'RSC'VC”’ (i=4,11,12)
L+2 <Kf<i,i)>
Ky (As+ As) - Ry - C
rag = 2 (A3 + 2)0. s C15 (i = 4,11,12)
L+ (Kfé,i))
rayy — B A3 Cho (i =4,11,12)

Ci
L+3 (Kfu,i)>

(3.10)

(3.11)

(3.12)

(3.13)

(3.14)

(3.15)
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Balances de materia para la formacion de productos finales en la hidrélisis enzimdtica

dCs

dc
2 1,056raq — ray; (3.17)
dt
dc.
dT4 = 1,1116ra19 + 1,052ras1 (3.18)

3.1.3. Fermentacién microbiana

El modelamiento y disefio de los bioreactores estan basados la cinética del crecimiento microbiano y
de la formacién de producto. Los pasos para el diseno basados en la cinética microbiana incluyen ex-
presiones de crecimiento, decaimiento y velocidades de formacion de producto incluidas en los modelos
del balance de masa.

La fermentacién es modelada considerando una cinética intrinseca para un crecimiento celular y pro-
duccién de etanol continuos y es utilizado para predecir el comportamiento cinético, principalmente
cuando se ocupan bajas relaciones de dilucién. El modelo es una expansién del de Monod y considera
la inhibicién del crecimiento por presencia de glucosa y etanol descrito por Ge y Bai en 2006 [20]. El
modelo no considera el consumo del sustrato debido a que es un sistema continuo, sin embargo en
las ecuaciones se presenta como sustrato residual (Sg) para poder determinar los balances de materia
presentes en la simulacién.

El proceso de fermentacion se lleva a cabo con una concentracién inicial de glucosa de 156.7 Kg/m? y
de 0.1 g/L de S. cerevisiae a una temperatura y pH controlados de 30°C y 4.5 respectivamente.

Las ecuaciones 3.19 y 3.20, representan el balance de materia para el crecimiento microbiano y la
formacién de etanol, respectivamente, donde p es 1 velocidad de crecimiento microbiano, D es la
velocidad de dilucién y X es la concentraciéon de la biomasa. La ecuacién 3.21 representa el consumo
de glucosa residual. La ecuacién 3.22 representa el coeficiente de la velocidad de crecimiento especifico,
mientras que la ecuacién 3.23 representa el coeficiente de la velocidad de produccién especifica, donde
Hmaz €8 la velocidad méxima del crecimiento especifico, ks y kgp son las constantes de crecimiento y
produccion de etanol de Monod, S y P son las concentraciones de glucosa y etanol respectivimente. ky y
k1, son las constantes de inhibicién de crecimiento y formacién de producto debido a la concentracién
de sustrato respectivamente; y o y 8 son las constantes de inhibicién de crecimiento y formacion de
producto debido a la presencia del etanol.
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dX
S = nrX-DsX (3.19)
dP
o = vxX-DxP (3.20)
% — Spxpu-V*xX-DxP (3.21)
max S P ¢
(ks +5+%)
Vrmaz ¥ S P 0
= 1-— 2
v >i<< mej) + o (3.23)

(kp+ 5+ £2)
(3.24)

Las constantes utilizadas para el presente modelo se muestran en la tabla 3.3.

Cuadro 3.3: Valores de las constantes en el modelo del fermentacion
Constante Valor || Constante | Valor
tmaz [R71] | 0.584 || « 3.68
Pz [gl71] 85 0 1.72
po [h1] 0.004 || D [h™1] 0.13
vo [h™1] 0.060 || h 0.1
Umaz [P1] | 1.998 | TIMF 300
ky [gl™1] 160.7 | EXCEW 0
ks [gl™1] 0.155 || YXS 0.1
kip (gl 1] 366.7 || YPS 0.46
ksp (gl 1] 0.427

3.2. Diseno de equipo

El diseno es un proceso creativo, para lo cual se concibe una solucién innovadora al problema. El diseno
ocurre cuando una posible respuesta es necesaria por la comunidad o alguna empresa. Se realiza un
diseno preliminar del proceso de produccién de etanol, para ésto se utilizan diversas reglas heuristicas,
es decir reglas que han comprobado su aplicabilidad al diseno de procesos.

A partir de los modelos anteriores se establece el volumen total necesario de reaccidén, el volumen de
operacion debe ser dos terceras partes del volumen de un reactor de acuerdo a reglas heuristicas .
Los reactores utilizados a nivel industrial pueden variar en un rango entre 50 y 200000 litros [38]. Se
selecciona el volumen mayor (200m?) para el disefio del equipo, debido a que a mayor volumen el
costo por unidad de volumen es menor [60]. Para el disefio de los motores de los reactores se toma
en cuenta la regla heuristica que es necesario un motor de 1 HP por cada 1000 galones de mezcla,
y que éstos tienen un 95 % de eficiencia por lo que se requiere un potor de 40 HP por cada reactor.
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Para determinar el disefio de la potencia de las bombas de alimentacion y vaciado de los reactores se
considera un flujo volumétrico de 350 m3/h con lo que se obtienen bombas de movimiento positivo de
25 HP. Los tanques de almacenamiento tanto de materia prima como de producto se disenian a partir
de que la altura de éstos debe ser 3 veces el didmetro y que el volumen del contenedor debera ser 3/4
partes el volumen de operacién[61].

3.2.1. Diseno de las columnas de destilacién

El diseno de las columnas de destilacién se llevo a cabo con los médulos propios de Aspen Plus. La
salida del conjunto de fermentadores es la entrada para el proceso de purificacién, ésta se obtiene a
partir del balance de materia de la fermentacion y es la misma para ambos sistemas de purificacién.

Ambos sistemas de purificacién se disenan a partir del diseno de la columna de cerveza partiendo de
métodos cortos de disefio para una solo alimentacién, una sola corriente de destilado y una sola corriente
de fondo en Aspen Plus con el método de Winn-Underwood-Gilliand (DSTWU), el cudl es ttil para
realizar los estimados iniciales del minimo niimero de etapas, la relacion de reflujo minima y de la etapa
de alimentacién demas de los estimados iniciales para los métodos rigurosos. Termodinamicamente la
mezcla agua—etanol puede describirse a partir de la ecuacién de estado de Wilson/Redlich-Kwong y la
ley de Henry 1til para cuando se tiene la presencia de una mezcla noideal que contiene componentes
polares.

Para la SPDC, una vez obtenido el diseno de la columna de cerveza, se utiliza el modelo RadFrac
que raliza los cdlculos de diseno rigurosos para cualquier columna, por lo que es el bloque mas usado
en la separaciéon en Aspen Plus, con el cudl puede llevarse a cabo la simulacién y dimensionamiento
de las columnas de destilacion. Se utilizan los parametros obtenidos por DSTWU para alimentar el
RedFrac. La columna se duplica para generar la columna de alta presion y se conectan. Para alcanzar la
convergencia de ambas columnas, la columna de cerveza tiene un condensador parcial, permitiendo que
el destilado abandone la columna en fase vapor; par la conexion se agrega un compresor que permita
el aumento en la presion. Una vez conectadas las columnas se realiza un andlisis de sensibilidad para
obtener la mayor pureza y recuperacién posible del etanol variando el nimero de platos (NS), el plato
de alimentacién (FS), la relacién de reflujo (RR), la relacién del destilado respecto a la alimentacién
(D:F) para ambas columnas y la presién de la segunda columna. Al terminar el andlisis de sensibilidad
si se obtiene la pureza deseada pero una baja recuperaciéon de etanol, por lo que se decide recircular
el destilado de la columna de alta presion a la de baja presion disminuyendo la presién por medio
de dos bombas de avance positivo y se vuelve a realizar el andlisis de sensibilidad hasta obtener alta
recuperaciéon y alta pureza de etanol.

Para la ED-DEWC, se parte del disenio de la columna de cerveza y se alimentan los datos a la co-
lumna RadFrac y se realiza un andlisis de sensibilidad para obtener la maxima pureza con la maxima
recuperacion de etanol en el destilado. A partir de los datos obtenidos se realiza la simulacién del
prefraccionador conectado al rectificador partiendo del diseno presentado por Kiss [29] utilizando la
columna RadFrc de Aspen Plus. Las tres columnas se conectan y simulan. Se realiza un anélisis de
sensibilidad en el prefraccionador y rectificador variando el niimero de platos (NS), el plato de alimen-
tacion (FS), la relacién de reflujo (RR) y la relacién del destilado respecto a la alimentacién (D:F)
para ambas columnas y asi obtener la configuracion donde se obtenga la mayor pureza y recuperacién



CAPITULO 3. DISENO, MODELAMIENTO Y COSTEO DEL PROCESO 41

tanto del solvente como del etanol.

El didmetro de columnas de destilacion se obtiene en Aspen Plus considerando platos de valvulas y un
espaciado entre platos de 0.6 metros.

3.3. Estimacién de costos

Para determinar el costo de venta del etanol, es necesario determinar el costo fijo de inversién referidos
al costo de adquisicién e instalacion del equipo, ademds de determinar el costo de manufactura, que
es el necesario para llevar a cabo el procesamiento del etanol. También es necesario considerar la
depreciacion del equipo, la taza de retorno y la taza impuestos.

3.3.1. Costo fijo de inversion

El costo fijo de inversién (FCI) es la cantidad de dinero que se requiere para iniciar un proyecto o
procesamiento de algiin producto, éste depende de si el proyecto se realiza en un terreno desocupado o
se realizan pequenas alteraciones a una instalacién ya existente. En el caso del proyecto, se considera
un terreno completamente desocupado. El costo fjo de inversiéon debe incluir el efecto por contingencia
e impuestos, asi como los costos por construccién de edificios auxiliares. E1 FCI puede calcularse a
partir de la ecuacién 3.25 donde se suman los costos totales de adquisicién de cada equipo (Cpas)
multiplicado por un factor que incluye los costos de contingencia, impuestos y de edificios auxiliares.
n representa el nimero total de equipos.

n
FCI =168 Chu, (3.25)
1=1

Costo de equipo

La manera en que se determina el costo del equipo es por la técnica del costeo de mdédulo, que es muy
comun de usarse en una nueva planta. Se acepta como la mejor técnica para la estimacién preliminar
de costeo. Esta técnica de costeo relaciona todos costos necesarios para la compra de equipo evaluada
a condiciones base. Las desviaciones de éstas condiciones base se manejan utilizando factores de multi-
plicacién que dependen de cada equipo, presion del sistema y materiales de construccion. La ecuacién
3.26 es utilizada para calcular el costo total de adquisicién del equipo, donde Cpgys es el costo total del
equipo que incluye el costo directo y el indirecto para cada unidad, Fgps es el factor de multiplicacién
que incluye la correccién por el material de construccién y la presion del sistema. Cg es el precio de
adquisicién del equipo en condiciones base, considerando el material de construccién de acero al carbén
a condiciones ambientales. Debido a la importancia de ésta técnica de estimacion de costo, se describe
con mayor detalle en la tabla 3.4, donde el costo total es la suma de los costos directos e indirectos.
Los costos directos (Cpg) incluyen al costo de adquisicién de producto (C’I?), el costo por modificacion
de material (Cjps) y el costo por instalacién (Cr). Los costos indirectos (Crpg) incluyen los costos de
entrega (Cprr), generales (Cp) y de ingenieria (Cg). Las variables o representan las constantes de
multiplicidad que se aplican a cada tipo de costo.

Cpm = Cy Fpy (3.26)
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Cuadro 3.4: Ecuaciones para evaluar costo directo, indirecto total de adquisicién

Factor de costo Ecuacién bésica Factor de multiplicidad
Directo

a. Equipo CI? 1.0

b. Material Cy = aMC’S ang

c. Trabajo Cr = ozL(C'S +Cuy) (1 + anr)ar,

Total directo Cpg :CS—FCM—i—CL (I+anm)(1+ar)
Indirecto

a. Entrega Crir = aFIT(CS + CM) (1 + aM)aFIT

b. Generales Co = aoCp, (1+ an)arao

c¢. Ingenieria Cg = aE(Cg + Cu) (1+ an)ag

Total indirecto Cipg =Crir+Co+Cp | 1+ aym)(1+arao + ag)
Costo total equipo C’%M:CIDE—l—CDE (I1+an)(1+ap + aprr + arao + ag)

El costo inicial del equipo (CS) a presion de operaciéon ambiente y utilizando acero al carbén como
material de construccion se toman de un ajuste de la ecuacién 3.27, donde A es la capacidad o pardmetro
de tamano del equipo, los datos K1, Ko y K3 son los pardametros de ajuste de la ecuacién, sus valores
se dan en la tabla 3.5 y son especificos para cada uno de los equipos utilizados en el proceso. Estos son
valores dados al 2001.

log10Cy) = K1 + Kalogio(A) + Kslogio(A)]? (3.27)

Cuadro 3.5: Datos de costo de equipo

Equipo Ky Ko K Capacidad, unidades
Reactor 6 fermentador 4.1052 | 0.532 | -0.0005 Volumen, m?

Filtro prensa 4.2756 | 0.352 | 0.0714 Area, m?

Bomba desplazamiento positivo 3.4771 | 0.135 | 0.1438 | Energia suministrada, KW
Tanque de almacenamiento 4.8509 | -0.3973 | 0.1445 Volumen, m?
Rehervidor Kettle 4.4646 | -0.5277 | 0.3955 Area, m?
Condensador tubo en U 4.1884 | -0.2503 | 0.1974 Area, m?

Torres de destilacién 3.4974 | 0.4485 | 0.1074 Volumen, m?
Empaque de destilacién (Valvulas) | 3.3322 | 0.4838 | 0.3434 Area, m?

El costo inicial del producto tiene un efecto respecto al tiempo en que se adquiere. Los datos dados son
al ano 2011, entonces es encesario actualizar el costo de adquisicién considerando las condiciones de
inflacién. Esto puede lograrse a partir de la ecuacion 3.28 donde se actualiza el costo del equipo (Cg)
del tiempo 1 al tiempo 2 a partir de los indices de costo 1 y 2, refiriendo el subindice 2 al tiempo mas
actualizado y el subindice 1 al tiempo de referencia. Los valores de los subindices de costo se toman del
Chemical Engineering Plant Cost Index (CEPCI), el indice 1 es del 2001 [60] mientras que el indice 2
refiere a los indices actualizados a febrero 2013 [15]. Para el 2001 el CPCEI es de 394, mientras que
para Febrero del 2013 el CPCEI es de 569.9.
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I
c9, =Y <Ii> (3.28)

Para algunos procesos el factor de multiplicaciéon ya se encuentra resumido, y para procesos a con-
diciones cercanas a las ambientales, tal es el caso para los reactores, donde su factor es de 4.0, para
los filtros prensa es de 1.8, mientras que para las columnas de destilacion es de 6.0. Para el resto de
equipos utilizados, intercambiadores de calor, tanques de proceso y bombas, el factor de multplicacién
se determina a partir de la ecuaciéon de Guthrie 3.29 donde los subindices M y P hacen referencia a los
factores por cambio de material y por el cambio de presién y las constantes By y Bs son las constantes
de Guthrie mostrados en la tabla 3.7.

Fgy = By 4+ Boajrap (3.29)

Cuadro 3.6: Constantes de factor de mutiplicidad de acuerdo a Guthrie
Tipo de equipo By | B
Intercambiador de calor tipo tubo en U, kettle y rehervidor 1.63 | 1.66
Tanques de almacenamiento, inicluyendo torres de destilacién | 2.25 | 1.82
Bombas 1.89 | 1.35

El dimensionamiento y costeo de las columnas de destilacién, asi como de los condensadores y reher-
vidores necesarios en los métodos de purificacién se realizan por la herramienta propia de Aspen Plus,
Aspen Process Economic Analyzer.

3.3.2. Costo de manufactura

Existen diversos elementos que influyen en el costo de manufactura (COM), los tres principales son los
costos directos (DMC), los costos fijos (FMC) y los costos generales (GE). Los costos directos incluyen
los costos de materias primas (Cras), los costos por tratamiento de residuos (Cyyr), los costos por
servicios (Cyr) v los costos por mano de obre (CoL). Los costos indirectos incluyen los costos por
depreciacion, por impuestos y por seguros. Los costos generales incluyen a los costos administrativos y
de distribucion y venta de producto. Los costos directos pueden calcularse a partir de la ecuacion 3.30,
los costos fijos pueden calcularse partir e la ecuacién 3.31 y los costos generales a partir de la ecuacién
3.32. Asi, el costo total de manufactura puede obtenerse sumando cada uno de los tipos de costo de
manufactura, donde se estima como una regla general que la depreciacion es el 10 % del costo total de
inversién (0,1FCI), obteniéndose como resultado que el costo total de manufactura puede calcularse
a partir de la ecuacién 3.33.

DMC = Cry + Cwr + Cyr + 1,33Cor + 0,069FC1 + 0,03COM (3.30)

FMC = 0,708Cor, + 0,068FC1I + depreciacion (3.31)

GE =0,177Coy, + 0,009FCI + 0,16COM (3.32)
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COM =0,280FC1I +2,73Cor, + 1,23(Cyr + Cwr + Crur) (3.33)
Costo de mano de obra

El costo de mano de obra se calcula a partir de la ecuacién 3.34. El valor de 4.5 es un factor que
indica que es necesario contratar 4.5 operarios por cada operario para que funcione la planta en todo
momento, considerando una operacién de 350 dias al anio y 3 turnos de ocho horas al dia. S, es el
sueldo anual del trabajador, a partir de una operacién de 2080 horas anuales dado por Bureu of Labor
Statics [42] de Estados Unidos, de 59580 ddlares anuales. Nor, es el nimero de operarios por turno,
P es el nimero de pasos de procesamiento que incluye particulas sélidas tales como transportacién
y distribucién, cambio de tamano de particula y remocién de sélidos. Ny, es el nimero de procesos
que no ocupan procesamiento de sélidos e incluye compresion, calentamiento, enfriamiento, mezclado
y reaccion.

Cor = 4,5 % Sueldoperario ¥ Nor = 4,5 % Sop ¥ (6,29 + 3,17P% + 0,23N,,,)°,5 (3.34)

Costo de tratamiento de residuos

El costo de tratamiento de residuos incluye el costo de disposicién de residuos liquidos y sélidos, y el
costo de tratamiento de aguas residuales. El costo de disposicién de residuos es de $36 por tonelada
para materiales no peligrosos.

El agua obtenida como desecho del proceso debe tratarse antes de abandonar el proceso, sin embargo
no se considera la existencia de una planta tratadora de aguas pero si el costo de su tratamiento.
El costo de tratamiento del agua residual se determina a partir de estdndares fijos [60], en el caso
del proceso es necesario un tratamiento primario (filtracién), un secundario por lodos activados y un
terciario que incluye procesamiento térmico. El costo del tratamiento primario es de 41 délares por
cada 1000 m? procesados, el del tratamiento secundario es de $43 por cada 1000 m? procesados y el
costo del tratamiento terciario es de $56 por cada mil m? de agua procesada.

Los costos de tratamiento de residuos se encuentran referenciados al 2008, por lo que seria necesario
actualizar el costo por medio del método de los indices CEPCI utilizando la ecuacion 3.28. El indice
de referencia al 2008 es de 575.4, con lo cudl el factor de correcciéon de precio es de 0.986 ~ 1, por lo
cudl no serd necesario usar factor de correccién.

Costo de servicios auxiliares

El calculo de costo de servicios se asocia al suministro de los servicios para cada proceso tal como
la energia eléctrica, el vapor de calentamiento y el agua de enfriamiento. A partir de los balances de
masa y energia se obtiene la energia necesaria para cada uno de los motores de los reactores y de las
bombas utilizadas en el proceso disefiados por reglas heuristicas. A partir del disefio de las columnas
de destilacion para ambos sistemas de purificacion se obtiene la cantidad necesaria de vapor, tanto
de alta presion para la columna de alta presién, como de baja presion para el resto de columnas. El
calor necesario para la operacién de los reactores (Qr) se obtiene considerando que las corrientes estéan
compuestas principalmente por agua y el restante por solidos propios del olote. El calor se calcula a
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partir de la ecuacién 3.35 donde n es el niimero de reactores necesarios para etapa del proceso, m es
la masa procesada en cada reactor y el C), es la capacidad calorifica para agua como gas ideal que
considera el cambio de fase en el pretratamiento y para liquido en el resto de las etapas. 17 es la
temperatura de alimentacién al reactor mientras que 75 es es la temperatura de operacién del mismo.
Una vez obteniendo la cantidad necesaria de vapor, agua de enfriamiento y electricidad, se considera
que el proceso no contara con una planta productora de éstos servicios sino los adquirird de manera
externa, tomando en cuenta los precios mostrados en la tabla ref

T

Qr=n*mx CrmezcladT (3.35)
Ty

Cuadro 3.7: Constantes de factor de mutiplicidad de acuerdo a Guthrie

Servicio Descripcién Costo [$/GJ]
hline Vapor para rehervidores | De baja presién (5 bar y 160°C) 13,28

Alta presién (41 bar y 254°C) 17.70
Agua de enfriamiento Agua de enfriamiento de proceso, de 20 a 45°C | 0.354
Distribucion eléctrica 110V, 220V y 440V 16.8

Costo de materia prima

A partir de los balances de materia utilizando los modelos cinéticos, se determina la cantidad de materia
prima necesaria para el proceso anualmente, se busca el costo por unidad de masa o volumen de cada
materia prima a partir del Chemical Market Reporter (CMR) y se multiplica por la masa total anual
necesaria.

3.3.3. Precio de venta, depreciacién e impuestos

Para obtener el precio de venta (PV') del etanol, se considera un flujo de efectivo después de impuestos
(ATCF) igual acero, que depende de las ganancias (R), el costo de manufactura (COM), la deprecia-
ci6én (d) y la taza de impuestos (¢). El precio de venta de etanol se calcula a partir de la ecuacién 3.36,
donde Pr es la produccién de etanol en litros al ano.

(14 ) *d+com
PV =
Prod
El equipo y edificios de una planta asociado al proceso tienen una vida finita. El valor de la planta
fisica decrece con el tiempo. Cuando la planta cierra, el equipo de la planta puede ser vendido en una

fraccion de su costo original (S). La depreciacion del capital de inversion es la diferencia entre el flujo
negativo al momento de la inversién y el flujo positivo al momento del cierre de la planta.

(3.36)

Para calcular la depreciacién del costo fijo de inversién (F'CT), se utilizan los métodos de depreciacién
lineal (dgL), el cual considera una cantidad de depreciacién igual para cada ano y estd dada por la
ecuacién 3.37, y el método de depreciacion de balance de doble declinacién (de DBY dado por la ecuacién
3.38. Donde S es el factor de contingencia o taza de retorno referido a la venta del equipo al cierre de
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la planta que para el presente trabajo sera del 10 %. n es la vida del equipo de procesamiento, que se
considerara de 7 anos. k indica es el cdlculo de depreciacién anual.

k n

i=k—1
2
dPPB — - (FCI - Y di> (3.38)
=0

Para propositos de los impuestos, el gobierno no permite que las empresas carguen con los costos
totales de inversién en una sola exhibicién al momento de la construccién. Al contrario permiten que
se cargue solo una parte de la depreciacion del capital como gastos de operacién cada ano hasta que
se haya completado la depreciacién. Para la mayoria de las empresas grandes, la tasa de impuestos
federales (t) es del 35 %, aunque puede variar entre el 40 y 50 %. Se considerara una taza de impuestos
del 35 % para el presente trabajo.

(3.37)



Capitulo 4

Resultados

En éste capitulo se presentan los resultados obtenidos. Se muestran las respuestas cinéticas para el
proceso de pretratamaiento, hidrolisis y fermentacién. Se hace un analisis técnico de los métodos de
purificacién utilizados (cambio de presién y pared dividida) a partir se sus configuraciones y sus perfiles
interetapa de temperatura y composiciones. Se muestra el dimensionamiento de los reactores, filtros,
bombas y columnas de destilacién del proceso. Se hace un andlisis econémico por medio del precio
de venta del etanol a partir de los métodos de purificacién y del uso de dos diferentes métodos de
depreciacion.

47
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El proceso de produccion de bioetanol se realiza en cuatro etapas principales y dos etapas de filtracién.
Primero se realiza un pretratamiento termoquimico seguido de una etapa de filtracién para eliminar
la corriente liquida, después se lleva una hidrélisis enzimatica seguida de una etapa de filtracién para
la eliminacién de sélidos; la corriente liquida se alimenta a la etapa de fermentacién donde se produce
el etanol que se purificard, produciéndose asi 456 m? de etanol anhidro diarios. El proceso general
descrito se ilustra en la Figura 4.1.

';'252/04/1 Celulasas 15 FPU
-0 VIV B-glucosidasa 9FPU
Pretratamiento
Olote | Termoquimico Filtracion |__Solidos . Hidrdlisis Filtracion [-Solidos ,
98 ton/h 190°C, 12 Psi 27.5% sol| Enzimatica
20% sol.
Xilosa
Arabinosa
Ac. acético
Furfural
Glucosa
157 g/L
Etanol | Purificacién Fermentacion | s. cerevisiae
99.9%mol 0.1 g/L
19m3/h
Glucosa
residual
70 g/lL

Figura 4.1: Diagrama de bloques general del proceso de produccién de etanol

4.1. Respuestas de la produccién de etanol

4.1.1. Pretratamiento

El pretratamiento se lleva a cabo con una carga de 20 % de sélidos y 1.5 %v/v de acido sulfirico a
una temperatura de 190°C durante media hora [40]. Para llevar a cabo éste proceso son necesarios 96
reactores de 200 m®. Cada reactor tiene como finalidad la eliminacién de la mayor cantidad posible
de hemicelulosa del olote, teniendo como principales productos la arabinosa, el acido acético y el
furfural. El perfil de degradacién en el pretratameinto termoquimico se muestra en la Figura 4.2,
donde se observa la conversion de hemicelulosa a xilooligémeros del lado izquierdo y la formacién de
los productos finales (xilosa, arabinosa, acido acético y furfural) referida al eje derecho.

La salida del proceso de pretratamiento debe separarse en sus fases sélida y acuosa, para remover
los inhibidores de la siguiente etapa del proceso que se encuentran en la fase acuosa. Se utilizan
filtros prensa con 99 % de eficiencia en la remocién de la fase acuosa y sus componentes. Los filtros
seleccionados tienen una capacidad de procesamiento de 106 m3/hr, por lo que se requieren dos filtros
que operarian de manera continua por un dia.
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Figura 4.2: Perfil de conversién en el Pretratamiento Termoquimico

4.1.2. Hidrdlisis

Se obtienen 1640 toneladas de sélido filtrado que se procesaran en la hidrolisis enzimatica con una
carga de sélidos del 27.5 %, una alimentacién de celulasas de 15 FPU y otra de S-glucosidasa de 9 FPU
[68] a 50°C durante 48 horas. Para llevarse a cabo, éste proceso requiere de 52 reactores de 200 m?
cada uno. En cada reactor se lleva a cabo la transformacién de celulosa a glucosa a partir del complejo
enzimdatico, ademas como producto intermedio se obtiene celobiosa. Los perfiles de degradaciéon de
celulosa y formaciéon de celobiosa y glucosa se muestran en la Figura 4.3. Los perfiles de degradacién
de celulosa y formacion de glucosa se leen en el eje izquierdo, mientras la formacion de celobiosa se lee
en el eje derecho.

La glucosa producida en la hidrolisis enzimética en la fase acuosa debe separarse de la fase sélida que
alin permanece en el proceso, para ésto se ocupan filtros prensa con 99 % de eficiencia en la remocién
de sélidos. Los filtros seleccionados tienen una capacidad de procesamiento de 106 m?/hr, con lo que
se requieren 2 filtros que operarian de manera continua por un dia.
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Figura 4.3: Perfil de conversién en la Hidrdlisis Enziméatica

4.1.3. Fermentacion

El liquido obtenido de la filtraciéon se bombea a los fermentadores, donde la glucosa es fermentada
a etanol a partir de Saccharomyces cerevisiae con una concentracién de 0.1 g/L y una concentracién
inicial de glucosa de 157 g/L aproximadamente [20]. Se obtiene un rendimiento de conversién de
glucosa a etanol del 0.46 y de células por glucosa de 0.097 y una concentracién residual de 70 g/L de
glucosa. Para el proceso de fermentacién, se requieren 32 reactores de 200 m? cada uno. Los perfiles de
conversion en la fermentacién se muestran en la Figura 4.4. La salida del fermentador es una corriente
que contiene 6.2 %w de etanol.

4.1.4. Purificacion

Destilacién con cambio de presién

El etanol producido en la fermentacion se purifica en un sistema de columnas de destilacién con cam-
bio de presién. El sistema cuenta con dos columnas, la primera conocida cominmente como columna
de cerveza opera a 1 atmésfera de presién y tiene como objetivo concentrar al etanol hasta el pun-
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Figura 4.4: Perfil de conversion en la Fermentacién

to azeotrépico (85 %mol), opera con un condensador parcial. La segunda columna que opera a 20
atmésferas y tiene como objetivo la obtencién del alcohol anhidro (>99 %mol). El arreglo del sistema
de destilacion con cambio de presién se muestra en la Figura 4.5. En las Figuras 4.6 y 4.7 se muestran
los perfiles de temperatura y de flujos mésicos de las columnas de cerveza y purificacién, respectiva-
mente. Las Figuras 4.8 y 4.9 muestran los perfiles interetapas para las fracciones de agua y etanol en
las columnas de baja y alta presién, respectivamente.

Destilacién azeotrépica de pared dividida

Como método alternativo de purificacion, se tiene un sistema de columnas de pared dividida (Divided
Wall Column, DWC, por sus siglas en Inglés). El sistema cuenta con dos columnas, la primera cono-
cida como columna de cerveza y tiene como objetivo concentrar al etanol hasta el punto azeotrépico
(85 %mol), opera con un condensador parcial. La segunda es una columna de pared dividida que fun-
ciona como una destilacién extractiva, par ésto se utiliza como solvente el etilenglicol, ésta columna
tiene como objetivo la obtencién de etanol anhidro (pureza >99 %mol), pero ademds una recuperacién
del etilenglicol que es mayor al 99 % con una pureza superior al 99 %, lo cual permite su reutilizacién.
El arreglo del sistema de destilacion de pared dividida se muestra en la Figura 4.10. Los perfiles in-
teretapa de temperatura y flujos maésicos de la columna de cerveza se muestran el la Figura 4.11. Las
Figuras 4.12, 4.13 y 4.14 muestran los perfiles de temperatura, flujos mésicos y composiciones molares,
respectivamente, de la columna de pared dividida. Los tres perfiles correspondientes a la pared dividida
(DWC) empiezan en la etapa 7 ya que corresponde al lado derecho de la pared, y ésta seccién solo
existe de los platos siete a dieciséis.
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Figura 4.5: Arreglo de las columnas pertenecientes al sistema de destilaciéon con cambio de presién.
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Figura 4.6: Perfiles interetapas en la columna de baja presion.

4.2. Dimensionamiento y distribucion espacial

En la Figura 4.15 se muestra el diagrama de distribucién espacial (PLOTPLAN) donde se observan
7 secciones. La primer seccion (S-100) se refiere a los tanques de almacenamiento, la segunda seccién
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Figura 4.7: Perfiles interetapas en la columna de alta presion.
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Figura 4.8: Perfiles interetapas de composicién de etanol y agua en la columna de baja presién.

(S-200) se refiere al pretratamiento termoquimico, seguido por la primer unidad de filtracién (S-300)
unida a la seccién de hidrdlisis enzimética (S-400) que es seguida por la segunda unidad de filtracién
(S-500), continda la unidad de fermentacién (S-600) termina con la unidad de purificacién (S-700).

En la seccién S-100 se tienen dos tanques de almacenamiento de agua para los procesos de reaccion:
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Figura 4.9: Perfiles interetapas de composicién de etanol y agua en la columna de alta presién.
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Figura 4.10: Arreglo de las columnas de cerveza y pared dividida.
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Figura 4.11: Perfiles interetapa en la columna de cerveza.

Pretratamiento termoquimico (T1-PTQ) e Hidrdlisis enzimatica y Fermentacién (T1-HEF) ademds de
los tanques de almacenamiento de cada materia prima los procesos (H2S50y, celulasas, S-glucosidasas
y Saccharomyces cerevisiae) etiquetados como T2-PTQ, T1-HE, T2-HE y T2-F respectivamente. Fi-
nalmente en ésta seccién se encuentran cuatro cilos (C-1, C-2, C-3 y C-4) para almacenamiento del
olote de maiz. Esta seccién requiere una superficie aproximada de 3350 m?.

La seccién S-200 estd constituida por 96 reactores de 200 m? cada uno para tratar todo el olote, con
una superficie estimada de 3950 m?. La seccién de filtrado S-300 cuenta con dos filtros prensa con
capacidad de filtrado de 106 m3/hr y un 4rea de operacién de 190 m?. Laseccién S-400 estd constituido
por 52 reactores de 200 m? que ocupan un espacio de 2300 m?, sus productos serdn separados en la
seccién de filtrado S-500 por medio de dos filtros prensa con capacidad de filtrar 106 m?/hr en un
drea aproximada de 190 m?2. El filtrado pasa a la seccién S-600, que cuenta con 32 reactores de 200
m? cada uno y requiere un drea total de 1300 m2. El producto de la fermentacién pasa a un tanque
de almacenamiento (T2-P) y de ahi a un sistema de destilacién por medio de columnas con cambio de
presién, la seccién de purificacién S-700 requiere un espacio aproximado de 480 m?. A partir de ésto
el proceso necesita un drea aproximada de 26600 m?.

En la tabla 4.1 se enlistan los equipos mostrados en el diagrama espacial del proceso con su dimen-
sionamiento, costo total de adquisicién (Cg) y su costo de instalacién partiendo del proceso base de
purificacién con cambio de presion.

Para el método de purificacién de destilacién con pared dividida, los equipos previos son los mismos,
sin embargo los equipos de destilacién no. En la tabla 4.2 se enlistan los equipos necesarios para la
purificacién por destilacién de pared dividida, su dimensionamiento, costo total de adquisicién (C’g) y
su costo de instalacién.
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Cuadro 4.1: Descripcién de cada equipo mostrado en el diagrama de distribucién espacial (PLOT-

PLAN)

Equipo Numero de Capacidad | Dimensiones | Area que Costo por Costo de

identificacién [m] ocupa [m?] | equipo instalacién
(USD) (USD)

Tanque de T1-PTQ 15000 m® | r = 9.25 420 2.85x 10° | 2.15 x 10°

agua PTQ H =555

Tanque de T2-PTQ 200 m?> r=22 41 279 x 10° | 2.1x 10°

H2S04 H =132

Tanque de T1-HEF 15000 m® [ r=9.3 424 2.85x 10° | 2.15 x 10°

agua HE y F H = 40.5

Tanque de T1-HE 125 m?® r=1.9 33.6 249 x 10° | 1.88x 10°

celulasas H=11.3

Tanque de T2-HE 30 m® r=12 19.36 2.1 x 10° 1.59 x 10°

[B-glucosidasa H=113

Cilos para C-1aC4 30000 m®* | r=11.7 645 5.16 x 10° | 3.89 x 10°

olote H=170

Reactores de R1-1 a R1-96 200 m® r=22 41 1.156 x 10° | 8.67x10°

Pretratamiento H =132

Filtro Prensa FP1-1 y FP1-2 | 106 m®/hr | ancho = 14.5 | 91 1.37 x 10° | 6.067 x 10°

del PTQ largo = 3.5

Reactores de R2-1 a R2-52 200 m® r=22 41 1.156 x 10° | 8.67x10°

Hidrélisis H =132

Filtro Prensa FP2-1y FP2-2 | 106 m®/hr | ancho = 14.5 | 91 1.37x 10° | 6.067 x 10°

del PTQ largo = 3.5

Reactores de R3-1 a R2-32 200 m® r=22 41 1.156 x 10° | 8.67x10°

Fermentaciéon H =132

Tanque de espera | T1-P 6500 m® r=7 256 1.51x 10° | 1.14 x 10°

de purificacién H =405

Columna de D. CD-1 314 m® d=5.73 45 3.21 x 10° | 1.585 x 10°

de baja presién H=12.19

Columna de D. CD-2 65.4 m® d=1.83 8 6.6 x 10° 3.785 x 10°

de alta presion H=25

Cuadro 4.2: Descripcion del proceso de purificaciéon por destilacion de pared dividida.

Equipo Nimero de Capacidad | Dimensiones | Area que Costo por | Costo de
identificacion ocupa (m?) | equipo instalacion
(USD) (USD)
Columna de D. | CD-1 181.5m® | d=435m |30 m? 1.73 x 10% | 9.346 x 10°
de cerveza H=12.19m
Columna de D. | CD-2 43 m? d=237Tm |15 m? 4.46 x 10° | 2.679 x 10°
Pared dividida H=975m
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Figura 4.12: Perfiles de temperatura interetapa en la columna de pared dividida (DWC).

4.3. Costeo

4.3.1. Costo de inversion fija

El costo de inversién fija (F'CT) debido a la compra e instalacién de los equipos expresado por seccién de
trabajo, asi como su aportacién percentual se presenta en la tabla 4.3. Ademads se observa la inversién
dependiendo del sistema de purificacién seleccionado, donde se muestra una diferencia del 22.2% de
inversion, ésto debido a que las columnas del sistema de purificacién con cambio de presiéon son mucho
mayores que para la pared dividida.

4.3.2. Costo de manufactura

El costo de la materia prima necesaria para el proceso se desglosa en la tabla 4.4. Se observa la diferencia
entre un sistema de purificacion y otro es el uso del solvente, etilenglicol. Se muestra el costo total

de materia prima por ano (Cgras). Puede observarse que el costo de materia prima para el método de
SPDC es 21.5 % menor.
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Cuadro 4.3: Costo de inversién por equipos
Equipos Costo de inversion | Aportacién | Costo de inversion | Aportacién
SPDC SPDC ED-DWC ED-DWC
($x106) % ($x106) %
Reactores 184.61 57.01 184.61 73.29
Filtros 5.4607 1.69 5.4607 2.17
Bombas 0.436 0.13 0.436 0.16
Almacenamiento 31.7 9.8 32 12.6
Purificacion 75.6 23.33 3.65 1.45
Tuberias 26.02 8.04 26.02 10.33
Costo de inversion Fija F'CT | 323.8 252.2

Cuadro 4.4: Costo de materia prima por afio para ambos sistemas de purificacién

Materia Prima Masa anual | Costo | Costo anual SPDC | Costo anual ED-DWC
Tons/afio | $/Ton | $x10° $x10°

Olote 854400 13 11.107 11.107

HSO4 51264 35 1.794 1.794

Enzimas 17403 507 8.823 8.823

S. Cerevisiae 156 507 0.079 0.079

H>O 83403946 0.067 | 5.588 5.588

etilenglicol 4984 1500 - 4.984

Costo total Cras 27.39 34.87
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Figura 4.13: Perfiles interetapa de flujos maésicos en la columna de pared dividida (DWC).

En la tabla 4.5 se desglosa el numero total de operarios necesarios en el proceso. En base al niimero
de equipos es necesario un total de 57 empleados por turno, considerando 4.5 turnos, se necesitan 256
empleado con un sueldo aproximado de 60000 ddlares por ano para cada uno. Asi, el costo total de
mano de obra (Cpr,) aproximado independientemente del sistema de purificacién es de 15.212 millones
de dolares anuales.

Cuadro 4.5: Numero total de equipos

Equipo Ntumero total
Reactores 180
Columnas de Destilacién 2
Compresores 1

Filtros 4

Molinos 10

Bombas 15

Tanques de almacenamiento | 13
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Perfiles de composicion interetapa, DWC
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Figura 4.14: Perfiles interetapa de composicién en la columna de pared dividida (DWC).

El costo por tratamiento de residuos (Cyyr) depende principalmente del tratamiento de aguas residuales

’

y de residuos sélidos no peligrosos. Estos costos se muestran en la tabla 4.6.

Cuadro 4.6: Costo por tratamiento de residuos
Tratamiento primario de aguas 41 $/100m> | 2342 m3/ano | 0.096
Tratamiento secundario de aguas | 43 $/100m3 | 2342 m?/afio | 0.1
Tratamiento terciario de aguas 56 $/100m> | 2342 m3/aiio | 0.161
Disposicién de residuos sélidos 36 $/ton 2342 m3/afio | 0.51
0.834

El costo de servicios (Cpyr) estd en funcién de la energia eléctrica proveniente de los motores de
cada reactor y de las bombas para transportar los fluidos en el proceso, del vapor necesario para el
calentamiento de los reactores y del proceso de purificacién y finalmente del agua de enfriamiento
necesaria para el procesamiento y para la destilacion. Todos éstos servicios se compran de manera
externa. En la tabla 4.7 se muestra un resumen de los costos de servicios dependientes de lo antes
mencionado y variando para cada proceso de purificacién. Esta tabla muestra una reduccién en el
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Figura 4.15: Diagrama general del proceso mostrando la ubicacién espacial de cada equipo (PLOT-
PLAN).

costo de servicios del 29.5 % en los costos de servicios al utilizar por el método de destilacién con pared
dividida en comparacién con la destilacion de cambio de presién.

A partir de la tabla 4.7 y sabiendo que se tiene una produccién de 143 millones de litros anuales, puede
determinarse la cantidad de energia que se requiere para producir un litro de etanol. Para el sistema de
SPDC se requieren 37.92 GJ para producir 1 m? de etanol, mientras que para el sistema de AD-DWC
se requieren 23.723 GJ para producir 1 m? de etanol. Si comparamos éstos valores con los mostrados
en la tabla 2.1, se observa que se requiere mayor energia para producir 1 litro de etanol que lo que
generaria dicho litro en un 61.4 % para el método de SPDC y un 0.95 % para el método de AD-DWC.

4.3.3. Precio de venta del etanol

La depreciacion junto con los impuestos son los dltimos valores necesarios para determinar el precio
de venta del etanol. La depreciacion en términos generales se considera que se completa en un periodo
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Cuadro 4.7: Costo de servicios
Tipo de servicio Equipo que lo requiere Energia anual | Costo Energia anual | Costo
a suministrar requerida para SPDC | requerida para AD-DWC
SPDC $x10°/afio | AD-DWC $x10° /afio

Energia eléctrica Reactores 4791 GW 2.875 4791 GW 2.875
Bombas 18.89 GW 1.133 18.89 GW 1.133

Vapor baja presion Hidrdlisis 1.96x10% GJ 0.236 1.96x10* GJ 0.236
Fermentacién 7.16x10° GJ | 0.101 7.16x10° GJ | 0.101
Columna de cerveza 2.34x10° GJ 32.9 - -
Rehervidor AD-DWC — — 1.79x10° GJ 25.2

Vapor alta presién PTQ 1.96x10° GJ | 3.46 1.96x10° GJ 3.46
Columna alta presién 3.5x10° GJ 6.02 — -

Agua de enfriamiento | Columnas de destilacién | 2.21x10° GJ 0.782 1.08x10° GJ 0.038
Fermentacién 5.91x10* GJ | 0.002 5.91x10* GJ | 0.002

Total 5.422x10° GJ | 47.4 3.392 x10° GJ | 33.4

de 7 afnos, y la vidad del proyecto s de 20 anos, por lo que a partir del octavo afno ya no habré de-
preciacién, haciendo que el precio de venta disminuya. El método de depreciacién lineal considera que
una depreciacién igual, por lo que el precio serd el mismo durante ese periodo. La tabla 4.9 muestra
el precio de venta del etanol para el proceso con una purificacién por cambio de presién contra una
purificacién de pared dividida a partir de una depreciacion lineal considerando que el flujo neto de
efectivo es cero.

Cuadro 4.8: Precio de venta del etanol calculado a partir del método de depreciacién lineal

Variante del | FCI COM S d PVanola7 | PV ano 8 a 20 ‘
proceso ($x10%) | ($x10°%) | ($x10°%) | ($x10%) | ($/L) ($/L)

SPDC 323.81 225.27 32.38 41.6 1.74 1.582

AD-DWC 250.9 197.08 25.19 32.4 1.506 1.384

El método de depreciaciéon de balance de doble declinacién considera una depreciacion variable que
en los primeros anos tiene un mayor impacto y va reduciéndose hasta que en el ano 7 es la menor
depreciacién. A partir de octavo afio ya no existe depreciacién, debido a ésto el precio de venta del
etanol es variable ano con afo considerando que el flujo neto de efectivo es cero. La tabla ref muestra
el precio de venta de etanol a partir de éste método para ambos métodos de purificacion. Puede
observarse que el precio inicial a partir de éste método es mayor que el calculado a partir del método
de depreciacién lineal, y sin embargo a partir del octavo ano es el mismo en ambos casos ya que
ya no existe la depreciacion. El valor de contingencia S y costo fijo de inversion F'CI y el costo de
manufactura COM son los mismos que los mostrados en la tabla 4.9.

Finalmente es importante considerar el precio de venta del etanol més alto, que corresponde al ano 1
calculado a partir del método de depreciacién de doble inclinacién. Para el método de purificaciéon con
cambio de presion, el precio de venta del etanol seria de 1.932 ddlares por litro, mientras que para el
método de purificacion a partir de pared dividida seria de 1.656 délares por litro, 14.3 % maés econémico
que el primero. Considerando que el precio méaximo se conservara durante los 20 afos de operacién
de la planta puede esperarse una ganancia de 830 millones de délares con el método de SPDC y una
ganancia de 652 millones de ddlares con el método de AD-DWC, ésta diferencia debido a la diferencia
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Cuadro 4.9: Precio de Venta del etanol calculado a partir de método de depreciaciéon de doble declina-

cién

Ano de d SPDC | PV SPDC | d AD-DWC | PV AD-DWC
operacién | ($x10°) | $/L ($x106) $/L

1 92.517 1.932 71.971 1.656

2 66.083 1.832 51.408 1.578

3 47.202 1.760 36.720 1.523

4 33.716 1.709 26.228 1.483

) 24.083 1.673 18.735 1.455

6 17.202 1.647 13.382 1.435

7 12.287 1.628 9.5584 1.420

8 a 20 0 1.582 0 1.384

entre el precio tope y el precio de venta de cada ano.

En la tabla 4.10 se hace una comparacion de algunos procesos de produccién de etanol contra los
presentados en el presente trabajo. Puede observarse que para los procesos trabajados por Kazi, los
costos de inversion fija son mayores que los presente trabajo, mientras que para los procesos presentados
por Eggeman son menores. Sin embargo es importante recalcar la conversion produccién que ellos
alcanzan, que es uno de los principales factores en el precio de venta, ya que la conversion alcanzada
en el presente trabajo es mucho menor en comparaciéon a aquellos procesos de Kazi y Eggemn donde
también se tiene un menor precio de venta.

Cuadro 4.10: Analisis econémico de diferentes procesos

Variaciones del proceso FCI Instalacién | Conversién | Produccién | Referencia PV ($/L)
de etanol de etanol

$210° | $210° 1/Ton 12106 /afo $/1
Acido diluido 376 164 289 202 [27] 1.36
2 etapas con Ac.ido diluido 391 173 177 124 [27] 1.75
Destilacién y Pervaporacién 501 209 291 204 [27] 1.5
Acido diluido 208.6 | — - 255 [13] 0.818
Agua caliente 200.9 | - - 200 [13] 1.005
AFEX 2115 | - - 258.2 [13] 0.818
ARP 2109 | - - 215.5 [13] 1.005
Ca(OH), 163.6 | — - 222.3 [13] 0.737
Destilacién con cambio de presién | 323 167 167 143 Trabajo actual | 1.932
Destilacién por pared dividida 252 165 167 143 Trabajo actual | 1.656
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4.4. Conclusiones

Se puede concluir que a partir de las simulaciones realizadas en Aspen Plus, se llevé a cabo el anélisis
de produccion de bioetanol a partir de olote de maiz y se evalué su factibilidad econémica al comparar
el precio de venta obtenido en el presente trabajo con el precio de venta obtenido en otro trabajos, su
factibilidad energética al realizar un andlisis neto energético y su factibilidad operacional a través de
un PLOTPLAN para una empresa en México. A partir de la simulacién de los modelos mateméticos
en Aspen Plus se realizan los balances de materia y energia para el proceso de produccion de bioetanol.
Con los balances y las simulaciones se lleva a cabo un diseno de equipo y de proceso detallado en la
produccion de etanol. Se realizé el costeo del proceso de produccién de etanol a partir del andlisis del
precio minimo de venta obtenido por métodos detallados de costeo, incluyendo el capital de inversién
fija y mano de obra, considerando dos métodos de depreciacién para aproximar su valor més a la
realidad y utilizando indices de costeo actualizados.

También se puede concluir del presente trabajo que el procesamiento de etanol a partir de materiales
lignoceluldsicos no es un proceso consolidado, lo que se demuestra en las variaciones del uso energético
y el precio de venta, ademéas de que aln se requiere mucha mayor energia para producir etanol que
la que el mismo etanol generaria al ser utilizado como combustible, sin embargo es importante seguir
trabajando sobre los andlisis técnicos y econémicos para reducir costos y consumos energéticos.

4.5. Recomendaciones

El costo de produccién de etanol puede disminuirse al cambiar el precio de mano de obra del reportado
en USA ($59500/ano) al reportado en México ($3000/ano), sin embargo es importante recalcar que
éste tipo de procesos debe beneficiar a la comunidad no solo a la empresa. Lo mismo sucede con el
costo de materia prima, donde el olote no tiene un costo fijo porque en muchos casos se considera
desperdicio, y al darle el valor agregado que se tendria en el mercado de $13/ton, se le da una ganancia
al agricultor, mejorando asi su calidad de vida.

Es importante también que se siga desarrollando la parte experimental para poder asi generar modelos
matematicos y obtener constantes cinéticas que se puedan utilizar en una mayor variedad de procesos
y materiales, para poder utilizar los trabajos de simulacién como una base para el escalamiento de
procesos y el diseno de experimentos.

4.6. Trabajo futuro

Uno de los trabajos mas importantes a futuro es la generacién de una biorefineria donde se pueda dar
valor agregado a aquellos productos que se consideraron como desecho, tal es el caso del furfural y acido
acético, ademas de una cogeneracién de energia eléctrica con los residuos sélidos o una generaciéon de
suplemento alimenticio para ganado para asi reducir el costo de produccién de bioetanol y/o la cantidad
de energia suministrada al proceso.

Es importante aumentar la conversion de material lignoceluldsico a etanol, para ésto se tienen diferentes
rutas, una de ellas es la fermentacién de azicares de 5 carbonos como la xilosa y arabinosa obtenidas
del proceso de pretratamiento termoquimico. Otra ruta importante es la reduccion de glucosa residual
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que se obtiene del proceso de fermentacién, ésto puede llevarse a cabo a través de la recirculacién de la
glucosa, que hasta éste momento ha demostrados ser operacionalmente complicado o la utilizacién de
microorganismos modificados genéticamente, que al momento no hay una produccién suficiente para
abastecer las necesidades del proceso.
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5.1. Acronimos

%w: Porcentaje en masa, weight percentage, por sus siglas en inglés

AD-DWC: Destilacién azeotrépica en pared dividida, Azeotropic Distillation Divided Wall Column,
por sus siglas en inglés

ADP: Adenosin difosfato
ARP: Percloracién por reciclaje de amonio, ammonia recycle percloration por sus siglas en inglés.
ATP: Adenosin trifosfato

CAFI: Consorcio de fundamentos e innovaciones aplicadas, Consortium for applied fundamentals and
innovations por sus siglas en inglés

CBP: Bioproceso consolidado, Consolidated Bioprocess por sus siglas en inglés
CF: Co-fermentaciéon
DA: Destilacién Azeotrépica, Azeotropic Distillation, por sus siglas en inglés

DSTWU: Método corto de diseno de Winn-Underwood Willian de Aspen Plus, Distillation Winn
Underwood por sus siglas en inglés

DWC: Columna de pared dividida, Divided Wall Column por sus siglas en inglés
ED: Destilacién Extractiva, Extractive Distillation por sus siglas en inglés

ED-DWC: Destilacion Extractiva en pared dividida, Extractive Distillation Divided Wall Column,
por sus siglas en inglés

ETBE: Etil ter-butil Eter

EUA: Estados Unidos de Norteamérica

FCI: Costo total de inversion, Fixed capital investment por sus siglas en inglés
FPU: Unidades de papel filtro. Filter paper units por sus siglas en inglés

FTCDC: Columna de destilacién térmicamente acoplada, Fully Thermally Coupled Distillation Co-
lumn

GEI: Gases de Efecto Invernadero

MACRS: Sistema de recuperacion acelerada de costos modificada. Modified Accelerated Cost Reco-
very System por sus siglas en inglés

MTBE: Metil ter-butil Eter

NREL: Laboratorio nacional de recursos renovables de Estados Unidos. National Renewable Labora-
tory por sus siglas en inglés
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OD: Destilacién ordinaria. Ordinary distillation por sus siglas en inglés
PTQ: Pretratamiento termoquimico
PV: Precio de venta del producto, Product value por sus siglas en inglés

RadFrac: Método riguroso para diseno y simulacién de Aspen Plus, Rigurous fractionation por sus
siglas en inglés,

RESU: Residos Sélidos Urbanos

SSCF': Sacarificacién y cofermentacion simultanea, Simultaneous Saccharification and cofermentation
por sus siglas en inglés

SSF: Sacarificacién y Fermentacion simultdnea, Simultaneous Saccharification and Fermentation por
sus siglas en inglés

TAME: Teramil Metil Eter
UE: Unién Europea

USD: Ddlares americanos. United States Dollars

5.2. Simbologia

Constantes utilizadas en el modelo del pretratamiento

Simbolo Descripcién

k; Constantes de velocidad de reaccién.

Ko Factores de frecuencia de las constantes de velocidad, ﬁ

Eu; Energias de activacion referidas a cada reaccion, %

R Constante de los gases ideales, m}g l']K.

T(t) Temperatura de operacién, en funcién del tiempo, °K.

Xxoxyl Composicién promedio de anhidroxilosa en el oligémero, en fraccién masica.
Xxoara Composicién promedio de anhidroarabinosa en el oligémero, en fraccién masica.
Xxoace Composicién promedio de acetileno en el oligdmero, en fracciéon masica.
Cxoxyl Concentracién de xilosa expresada como % de la masa inicial de xilano.
Cxoara Concentracién de arabinosa expresado como % de la masa inicial de xilano.
Cxoace Concentracién de acido acético expresado como % de la masa inicial de xilano.
Cxyy Concentracion de la fracciéon més reactiva del xilano.

Cxyao Concentracién de la fraccién menos reactiva del xilano.

Cxo Concentraciéon de los xilo-oligémeros.

Xxyixyl Fraccién de xilosa de la fraccion mas reactiva del xilano.

Xxyiara Fraccién de arabinosa de la fraccién mas reactiva del xilano.

Xxyiace Fraccion de acido acético de la fraccion mas reactiva del xilano.

Xxyoxyl Fraccién de xilosa de la fraccién menos reactiva del xilano.

Xxyoara Fraccién de arabinosa de la fraccién menos reactiva del xilano.

Xxyoace Fraccién de acido acético de la fraccién menos reactiva del xilano.

Cxyl Concentraciéon de xilosa.

Cara Concentracion de arabinosa.
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Cace Concentracién de acido acético.
Cfur Concentracion de furfural.

Constantes utilizadas en el modelo de hidrdlisis

Simbolo Descripcién

Kjad Constante de disociacién para la reaccién de adsorcién/desorcién de EG/CBH.

KjadL Constante de disociacién para la reaccién de adsorcién/desorcién en lignina de EG/CBH.

KoadL Constante de disociacién para la reaccién de adsorcién/desorcién en lignina de S-glucosidasa.

Eimax Cantidad méxima de masa de EG/CBH que puede absorber una unidad de material lignocelulésico pret
E;maxL Cantidad méxima de masa de EG/CBH que puede absorber una unidad de lignina [=] mg proteina/ g |
¥ Constante relacionada a la reactividad de sustrato y al grado de hidrolisis.

Kir Constante de velocidad de reaccién en la conversién de celulosa a celobiosa [=] Kg/(g*h).

K1Go Contante de inhibicién por la celobiosa en la reaccién 1 [=] g/Kg.

KiIG Constante de inhibicién por glucosa en la reaccién 1 [=| g/Kg.

K;IX Constante de inhibicién por la xilosa en la reaccién 1 [=] g/Kg.

Kor Constante de velocidad de reaccién en la conversién de celulosa a glucosa [=] Kg/(g*h).

KoIGo Contante de inhibicién por la celobiosa en la reaccién 2 [=] g/Keg.

KoIG Constante de inhibicién por glucosa en la reaccién 2 [=| g/Kg.

KoIX Constante de inhibicién por la xilosa en la reaccién 2 [=] g/Kg.

Ksr Constante de velocidad de reaccién en la conversién de celobiosa a glucosa [=] Kg/(g*h).

KsM Constante de saturacién de la celobiosa [=] g/Kg.

KsIG Constante de inhibicién por glucosa en la reaccién 3 [=] g/Kg.

K3IX Constante de inhibicién por la xilosa en la reaccién 3 [=] g/Kg.

Constantes utilizadas en el modelo de fermentacion

Simbolo Descripcién

S Concentracién del sustrato (glucosa) a un determinado tiempo

Cyo Concentracién del sustrato al inicio de la fermentacién

D Factor de dilucién

ky Constante de inhibicién del crecimiento por el sustrato [=] gl !

ks Constante de Monod para el crecimiento [=] gl~!

kip Constante de inhibicién de formacién del etanol por el sustrato [=] gl~!

ksp Constante de Monod para la formacién del etanol [=] gl !

P Concentracién de etanol a un determinado tiempo

P Concentracién méaxima de etanol [=] gl=!

1o Relacién de crecimiento de células especifico a concentracién cero del sustrato [=] h™!
Hmaz Factor de crecimiento especifico maximo [=] h~1

Vg Relacién de produccién de etanol especifico a concentracién cero del sustrato [=] h~1
Umax Factor de produccién de etanol especifico maximo [=] A1

@ Constante de inhibicién del crecimiento por etanol.

0 Constante de inhibicién de formacion de etanol por etanol.

Subindices

Simbolo Descripcién
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i Representa cada componente presente en el proceso, en orden son: etanol, agua, biomasa, glucosa, celulosa, lig
j Cada corriente del proceso. En el orden de apariciéon del diagram de bloques
! Ruta metabdlica especifica de cada proceso

Variables

Simbolo Descripcién

C Concentracion de cada especie 4

X Conversién de cada componente i en cada corriente j

f Fraccion de cada componente i

CXO;, Composicién de las especies i. Expresado en % de la masa inicial de xilano

fa) Composicién promedio del anhidro del compuesto i en el oligdmero. Expresado como fracciéon maésica
ray Velocidad de reaccién [. Expresada en m™1

K; Constantes de equilibrio de cada reaccién I. Expresada en m™1

CXY; Composicién de cada fraccion reactiva [ del xilano

Ay Cantidad de enzima absorbida

Constantes

Simbolo Descripcién

Kio Constante de equilibrio inicial para cada ruta [

Eay Energfa de activacién dada para cad reaccién . expresada en KJ/mol

R Constante de los gases ideales. Expresada en KJ/molK

T Temperatura del proceso. Expresada en K

Rs Reactividad del sustrato

! Cantidad méxima de enzima (1,2) que puede ser absorbida por el sustrato (1=1) o lignina (1=2,3)
Kad; Constante de equilibrio en el proceso de absorcién/desorcién por sustrato (I=1) o lignina (1=2,3)
KI, Constante de equilibrio en la adsorcién

Kl Constante de equilibrio en la reaccién [ para cada especie i en el proceso

KM Constante de saturacién de celobiosa

Kmax; Factor especifico de crecimiento o produccién méxima

KI1,; Constante de inhibicién en el crecimiento o produccién por el sustrato

KI2; Constante de inhibicién en el crecimiento o produccién por el producto

D Coeficiente de dilucion

Simbolos griegos

Symbol Description
zy Constate de proporcionalidad entre la reactividad de la celulosa y el grado de hidrolisis
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