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Resumen

En el presente trabajo se propone una metodologia para la sintesis y disefio de
bio-refinerias basada en el enfoque jerarquico. Esta propuesta esta enfocada a las
etapas tempranas de disefio cuando se cuenta con un numero elevado de
alternativas y se requiere de una seleccion eficiente entre las posibles opciones. El
analisis se centr6 en las bio-refinerias de segunda generacion, tomando como
caso de estudio la produccion de etanol por medio de una plataforma bio-quimica.
Durante el procedimiento es posible evaluar aspectos como los requerimientos de
energia, el consumo de agua, aprovechamiento de la materia prima y niveles de
rendimiento, lo cual permite una sucesiva reduccion en el nimero de alternativas.
Partiendo de un numero de 72 posibles rutas de proceso, solo dos rutas fueron

seleccionadas como las de mejor potencial.
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CAPITULO 1. INTRODUCCION

Actualmente, existe un constante interés por reducir la dependencia del
petréleo como principal fuente de energia y de materia prima para la produccién
de derivados. Se han propuesto materias primas alternativas; las rutas de
transformacién para estos materiales han originado un concepto de planta analogo
a las refinerias, denominado bio-refinerias. Una bio-refineria es aquella fabrica que
produce combustibles, quimicos y energia a partir de materiales renovables (Naik
y col., 2010). Este tipo de plantas se han clasificado como de primera, segunda y
tercera generacién dependiendo del tipo de materia prima que empleen. Las bio-
refinerias de primera generacion han sido las primeras en implementarse; sin
embargo, su aceptaciéon ha sido incompleta, principalmente porque estan basadas
en materiales como el maiz, la cafia de azucar y la soya, que generan una
competencia directa con los recursos para la alimentacion; ademas, los costos de
produccién tienden a ser elevados. Por ejemplo, en el caso de Estados Unidos la
produccién de bioetanol depende en parte de los subsidios otorgados por las
dependencias ambientales como compensacion a la reduccién en emisiones de
diéxido de carbono. Una bio-refineria eficiente debe satisfacer tanto aspectos
técnicos y econémicos como ambientales y sociales. La investigacion para la
implementacion de las bio-refinerias de segunda y tercera generacién se ha
basado en este enfoque; sin embargo, el tipo de materia prima empleada dificulta
el proceso de transformacidén (bio-proceso). La segunda generacion de bio-

refinerias emplea materiales como residuos agricolas y agroindustriales, mientras



que la tercera generacién se basa en el uso de materiales como las algas y

cultivos especializados.

Los bio-procesos se caracterizan por comprender principalmente tres
etapas de transformacion, las cuales son un pretratamiento para la materia prima,
la conversién del material al producto deseado, y la separacién para alcanzar las
caracteristicas requeridas del producto. Las posibles rutas de sintesis para
obtener un bio-producto son multiples; sin embargo, pocas resultaran eficientes. El
estudio detallado de cada una de las alternativas de proceso resultaria complicado
e innecesario. Por otro lado, se ha observado que los bio-procesos demandan un
alto consumo de energia y de agua; ademas, se generan subproductos, que
pueden ser perjudiciales si se liberan al medio ambiente, o de utilidad si se les
separa de manera adecuada. En este trabajo se ha elegido un enfoque jerarquico
para realizar una evaluacion eficiente de las diferentes rutas de bio-procesos. Este
método se caracteriza por descartar rapidamente las opciones con poco potencial
y lleva a cabo la selecciéon de las alternativas mas eficientes. El objetivo general de
este trabajo es el desarrollo de una metodologia basada en un enfoque jerarquico
para la sintesis y disefio integral de bio-refinerias. El resultado que se espera
alcanzar no es solamente proporcionar una Unica solucién, sino varias buenas
alternativas de solucién dependiendo de las distintas condiciones que puedan
existir en la implementacién de una bio-refineria. En este estudio se entiende por
bio-refineria integral aquella planta donde se aprovechan la mayor cantidad de los

recursos materiales y energéticos del proceso.



El caso de estudio que se defini6 para este trabajo fue la obtencién de
etanol a partir de materiales lignocelulésicos (LCM), el cual se clasifica dentro las
bio-refinerias de segunda generacién. Uno de los motivos para la eleccidén de este
bio-producto es su importante aplicacién como combustible liquido. Por otro lado,
la materia prima es econémica y no es fuente directa de alimentacion, ya que
puede componerse principalmente de residuos agricolas o agroindustriales. Estos
materiales se caracterizan por contener tres principales componentes, celulosa,
hemicelulosa y lignina. El proceso de produccion estara basado en una plataforma
bio-quimica, la cual consiste en una etapa de pretratamiento, un proceso de
hidrolisis y un proceso de fermentacion. La separacion de etanol debe dividirse en
dos etapas, primero la concentracion de etanol a partir de la mezcla de
fermentacién, y segundo la purificacién a partir de la mezcla azeotropica etanol-

agua.
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CAPITULO Il. ANTECEDENTES

2.1 Bio-refinerias de segunda generacion

Existen varias barreras técnicas para la obtencion de bio-etanol a partir de
LCM (materiales lignocelulésicos), por ejemplo la disponibilidad de las materias
primas dependera de la temporada del afo, y podria requerirse de mas de un tipo
de materia prima para satisfacer una meta de produccion. Por lo tanto, se
requieren analisis para la ubicacion de las plantas contemplando la disponibilidad
de materia prima y los costos por transporte. Otros inconvenientes son la
necesidad de un pretratamiento a la materia prima antes del proceso de
conversion, bajos rendimientos por problemas de inhibicién debido a productos
secundarios, y una alta demanda de energia en la etapa de separacion. En anos
recientes diversos trabajos de investigacion se han enfocado a la busqueda de
soluciones a estas limitantes en la produccién de bio-etanol y otros bio-productos.
Algunos trabajos relacionados con el problema de suministro de materias primas
incluyen el de Bowling y col. (2011), quienes desarrollaron un problema de
optimizacién para el suministro de una bio-refineria incluyendo su localizacién
optima. Stephen y col. (2010) presentaron otra aproximacién al problema de
suministro, y definieron una regién de Alberta Canada para la posible localizacién
de fabricas dependiendo de la variabilidad en la disponibilidad de materias primas

provenientes de residuos agricolas.

La etapa de pretratamiento tiene como finalidad mejorar los niveles de

conversion de los LCM; sin embargo, esta etapa representa un costo adicional,



cuando se compara a un bio-proceso con un proceso convencional, en el cual la
materia prima es directamente alimentada a la etapa de conversién. Con la
finalidad de minimizar el impacto de la contribucion del pretratamiento al costo
total, es necesario seleccionar un método tan eficiente como sea posible. La
comparaciéon y la evaluacion de diferentes métodos de pretratamiento han sido
reportadas por varios trabajos experimentales (Binod y col., 2012; Gupta y col.,
2011; Lloyd y Wyman, 2005; Mosier y col., 2005; Negro y col., 2003). Un esfuerzo
notable ha sido presentado por Wyman y col. (2005a; 2005b; 2009), quienes
reportaron los rendimientos de azucares de diferentes métodos de pretratamiento
seguidos de una etapa de hidrdlisis enzimatica, con materiales como el rastrojo de

maiz y virutas de madera.

En el caso de los LCM, para liberar los azucares reductores, es necesario
tratarlos con una etapa de hidrélisis, la cual puede ser acida o enzimatica. La
hidrélisis acida puede implementarse a altas concentraciones de acido y bajos
niveles de temperatura, o con bajas concentraciones de acido a altos rangos de
temperatura. La corrosion en los equipos es el principal problema del uso de altas
concentraciones de acido, y los altos requerimientos de energia son la principal
limitante de la implementacién a bajas concentraciones de acido (Rinaldi y Schiith,
2009). La hidrdlisis enzimatica se caracteriza por bajos consumos de energia, pero
esta limitada por el elevado costo de las enzimas (Aden, 2008; Kazi y col., 2010;
Steele y col., 2005; Xu y col., 2009). Una posible solucién, para reducir los costos
en la hidrélisis enzimatica es la recuperacion y reciclo de las enzimas (Gregg y

col., 1998; Gregg y Saddler, 1996; Lu y col., 2002); la correcta funcionalidad de



esta alternativa depende en gran medida del tipo de reactor y de su adecuado
disenio, donde se implemente la hidrdlisis. El uso de métodos como la
ultrafiltracién es una posible alternativa para la separacién de las enzimas (Steele
y col., 2005). La produccion in situ de cellulasa también ha sido contemplada como
una alternativa de reduccién al costo de las enzimas; este proceso seria paralelo a
la fermentacion y un porcentaje de la materia prima seria empleado para la
generacion de la enzima (Mekala y col., 2008). Otra opcién esta relacionada con el
empleo de microorganismos modificados capaces de realizar dos funciones, la
obtencion de azucares a partir de hemicelulosa y celulosa, y la produccion de
alcohol con los azucares (Lynd y col., 2005; Xu y col., 2009). A este proceso se le
conoce como bio-proceso consolidado y requiere de constante investigacion en el

desarrollo de nuevos microorganismos.

No obstante el proceso de fermentacion alcohdlica ha sido conocido desde
hace varios siglos, todavia existen diversas oportunidades de mejora sobre su
implementacion. Para alcanzar mayores rendimientos es necesario modificar las
caracteristicas de los microorganismos disponibles; por ejemplo, el nivel de
aprovechamiento de los azlcares y la resistencia, tanto a concentraciones
mayores de alcohol como a la presencia de algunos subproductos (Klinke y col.,
2004; Krishnan y col., 1999; Palmqvist y Hahn-Hagerdal, 2000a; 2000b). Entre los
microorganismos mas empleados para la fermentacién de etanol se encuentran
Saccharomyces cerevisiae, el cual es capaz de degradar azlUcares de seis
carbonos, Candida shehatae, que consume azucares de cinco carbonos, Yy

Zymomonas mobilis, que es capaz de emplear ambos tipos de azucares con



diferentes rendimientos para la produccién de alcohol (Chen, 2011). Los
principales sustratos que se obtienen de los LCM son glucosa y xilosa, y su
aprovechamiento esta directamente relacionado al tipo de microorganismo
empleado y a la forma de implementacidn del sistema de conversion (Dutta y col.,

2010; Kazi y col., 2010; Morales-Rodriguez y col., 2011).

La separacion de bio-etanol anhidro proveniente de una mezcla de
fermentacién usando LCM presenta dos principales problemas, el alto grado de
dilucion del etanol dentro de la mezcla [2-6 wt% (porcentaje en peso) de etanol] y
la presencia de un azeébtropo antes del valor de pureza deseada. La obtencién de
etanol anhidro requerira de la combinacion de mas de un tipo de proceso de
separacién. Dentro de la industria, la combinacién de destilacién convencional con
destilacion azeotropica, destilacidbn extractiva y adsorcion usando tamices
moleculares (molecular sieves) son los sistemas mas empleados para la obtencién
de etanol anhidro (Dias y col., 2009b; Kumar y col., 2010). Sin embargo, existen
otras alternativas para concentrar el etanol o para completar su purificacion. Entre
las alternativas mas promisorias estan la extraccion liquido-liquido, la
pervaporacion, la pemeacién de vapor y la destilaciéon extractiva usando nuevos
solventes (Avilés Martinez y col., 2011; Koch y col., 2013; Roth y col., 2013; Vane,
2005; Vane y Alvarez, 2008). El consumo de energia de estos sistemas de
separacion ha sido uno de los parametros mas importantes de comparacion en
varios estudios (Dias y col., 2009b; Hernandez, 2008; Huang y col., 2010; Vane y
col., 2010), los cuales han demostrado el potencial de estas alternativas. Existen

diferentes areas de investigacién para lograr la implementaciéon exitosa de estas



alternativas. Por ejemplo, en el caso de destilacion extractiva y extraccion liquido-
liqguido se requiere del estudio de diferentes solventes, y en el caso de los
sistemas de separacidbn con membranas es necesario el desarrollo de nuevos

materiales para reducir el costo de inversion.

2.2 Enfoque jerarquico

El enfoque jerarquico fue uno de los primeros métodos aplicados al disefio
de plantas quimicas. Uno de sus principales referentes es el trabajo de Douglas
(1988). Este método consiste en la descomposicion de un problema complejo en
varios sub-problemas mas simples, y representa una poderosa herramienta sobre
todo en las etapas iniciales de disefio. Gracias al desarrollo de las herramientas

computacionales, la implementacion del método jerarquico resulta mas atractiva.

Como lo refieren Dimian y Bildea (2008), cualquier metodologia sistematica

debe tener al menos dos méritos:

1) Proporcionar una guia que permita evaluar la factibilidad de un
proceso global, asi como su flexibilidad de operacién, antes de
involucrar un alto detalle de disefo.

2) No debe concretarse a elegir solamente una solucién 6ptima, sino
que debe proporcionar varias buenas alternativas de acuerdo con

distintos criterios de diseno.

Siguiendo una metodologia basada en el enfoque jerarquico es posible
alcanzar estos dos méritos. Este método no garantiza encontrar una solucién
Optima, pero proporciona buenas soluciones para el problema de disefo.

8



Una forma de evaluar la factibilidad de un proceso es mediante la
estimacién de objetivos (fargets), los cuales permiten determinar el potencial de un
proceso sin la necesidad de involucrar un nivel detallado de disefio. Algunos
ejemplos de targets son, un nivel maximo de produccién, un costo minimo por
unidad de producto, y un valor minimo de consumo de energia. Proporcionar
varias buenas alternativas de solucién se refiere a que, por lo general, una unica
solucién no satisface todas las posibles necesidades de un proceso, debido a que
este puede ser implementado en distintas condiciones. En el caso de las bio-
refinerias, por ejemplo, existen dos formas de implementar la etapa de hidrdlisis, la
primera en medio &cido y la segunda en medio enzimatico. Si en un pais el costo
de las enzimas es bajo, la mejor solucién sera usar una ruta donde se incluya
hidrolisis enzimatica, pero si el costo de las enzimas es muy elevado,
posiblemente la mejor solucion sera usar hidrélisis &cida dentro de la ruta de

produccion.

2.3 Técnicas de integracion de procesos

La industria quimica ocasiona un alto impacto al medio ambiente, tanto por
el alto consumo de recursos que requiere como por los desechos que se generan.
Desafortunadamente, las bio-refinerias no estan excentas de estas caracteristicas
de manera inicial. Por ejemplo, los procesos de hidrélisis y fermentacion se
caracterizan por ser sistemas muy diluidos, por lo que el consumo de agua es

elevado.



Anteriormente, un buen disefio de proceso era aquel que satisfacia
aspectos técnicos y econdémicos. De acuerdo con Dimian y Bildea (2008), el
disefio moderno de procesos consiste en una oOptima combinaciéon de aspectos
técnicos, econdmicos, ambientales y sociales en un proceso altamente integrado.
Segun El-Halwagi (2012) el disefio sustentable de procesos puede definirse como
una actividad que conduzca al desarrollo econémico, la proteccidén ambiental y el
progreso social de las generaciones actuales, sin comprometer el derecho de las
futuras generaciones de tener un medio que satisfaga sus necesidades. Si se
analizan ambas definiciones, puede concluirse que el disefio moderno de
procesos consiste en disefiar procesos mas sustentables. Entre los principales
objetivos de un disefo sustentable se encuentran la conservacion de los recursos,
el reciclo/reuso, la prevencién de la contaminacion, el aseguramiento de
rentabilidad, los mejores rendimientos, el incremento de las ganancias, y un alto

control de calidad y de seguridad en el proceso.

Una forma de garantizar un mayor grado de sustentabilidad en un proceso
es recurriendo a la aplicacion de técnicas de integracién. Las técnicas de
integracion de procesos surgieron por la necesidad de generar ahorros de energia.
Actualmente, como se presenta por El-Halwagi (2012), las técnicas de integraciéon
pueden emplearse para resolver diversas necesidades de la industria para disefar
procesos mas sustentables. Los métodos de integracién incluyen técnicas
gréaficas, algebraicas y de optimizacion, y dependiendo del tamafo y complejidad
del problema puede hacerse una eleccién adecuada entre estos métodos. Las

principales aplicaciones en integracién de procesos son las redes de reciclo
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directo, las redes de intercambio de masa, la integracién de energia, la integracion
de calor y potencia, la integracion de propiedades y las redes de consumo de
agua. La aplicacion de técnicas de integracion en biorefinerias de primera
generacion ha sido reportada por Karuppiah y col. (2008), Grossmann y Martin
(2010) y Cucek y col. (2011). En estos trabajos se ha demostrado el gran
potencial de reduccién en el consumo de energia y en el consumo de agua en la

produccién de bio-etanol.
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CAPITULO lil. DEFINICION DEL PROBLEMA Y METODOLOGIA GENERAL

3.1 Definicion del problema

En el grupo de los materiales lignocelulésicos se incluyen diferentes tipos
de materiales. La Tabla 3.1 muestra una lista de ejemplos y su composicion
promedio de celulosa, hemicelulosa y lignina, en base seca. En este trabajo se
emple6 una composicion similar a la reportada para el bagazo de cana y para el

rastrojo de maiz.

Para producir etanol anhidro a partir de materiales lignoceluldsicos, existen
varias posibles rutas de proceso. Después de una extensa revisién del estado del
arte, se delimitd el problema a 6 posibles opciones de pretratamientos y 6 formas
de implementar la etapa de conversién (Figura 3.1). Para separacién Unicamente
se esta contemplando una opcién para concentrar el etanol, y dos posibles
métodos de purificacidn (la Tabla 3.2 presentan los nombres de las alternativas de
etapas). Estos numeros de alternativas de etapas de proceso generan 72 posibles
rutas para transformar la materia prima en etanol anhidro; sin embargo, solo un
namero limitado de rutas tendran un buen desempefio y quizas exista sélo una
alternativa que muestre el mejor nivel de eficiencia. Disefiar una estrategia que
permita encontrar la mejor o mejores rutas para la producciéon de un bio-producto
representa un reto muy interesante en Ingenieria Quimica. Por lo tanto, el
problema que se planted en este trabajo queda expresado de esta manera. Dado
un importante numero de alternativas de sintesis para la obtencion de un bio-

producto a partir de un tipo de materia prima, encontrar la mejor ruta de proceso,
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considerando tanto aspectos técnicos y economicos como ambientales y sociales.
De acuerdo con el caso de estudio, el problema consiste en encontrar la mejor

ruta de proceso para obtener etanol anhidro.

Tabla 3.1- Composiciones promedio para diferentes LCM, en base seca

Material Celulosa Hemicelulosa |Lignina
Maderas duras

Abedul blanco 41 36.2 18.9
Alamo 50.8-53.3 26.2-28.7 15.5-16.3
Maple rojo 44 1 29.2 24
Maderas blandas

Pinus banksiana 41.6 25.6 28.6
Pinus pinaster 42.9 17.6 30.2
Abeto 43.9 26.5 28.4
Residuos agricolas

Olotes de maiz 33.7-41.2 31.9-36 6.1-15.9
Bagazo de cafna 40 27-37.5 10-20
Paja de trigo 32.9-50 24-35.5 8.9-17.3
Paja de arroz 36.2-47 19-24.5 9.9-24
Tallos de maiz 35-39.6 16.8-35 7-18.4
Paja de cebada 33.8-37.5 21.9-24.7 13.8-15.5
Tallos de soya 34.5 24.8 19.8
Tallos de algodon 38.4-42.6 20.9-34.4 21.45
Switch grass (tipo de 32.0 25.2 18.1
pastizal)

Rastrojo de maiz 40 25 17
Coastal bermuda grass 25 35 6

(tipo de pastizal)

*Adaptada de Garrote y col. (1999), Saha (2003) y Balat y col. (2008)
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Opciones de

Opciones de configuraciones de . ol
. ., Opciones de separacion
pretratamiento conversion
Hidrdlisis Fermentacion , Concentracion Purificacion
SE AHF
LCM LHW AHCF
Hégw?ézllzfc?sa DA SHF CD oy
Lignina) 08 / \ anhidro
AFEX P> SHCF
- LIME SSCF
Materia .
orima p Bioproducto

(6)(6)(1)(2) = 72 rutas son posibles para producir etanol
Fig. 3.1- Caso de estudio

La Tabla 3.2- Abreviaciones para las alternativas de etapas la Figura 3.1

Abreviacion | Pretratamiento

SE Explosién de vapor

LHW Tratamiento con agua caliente

DA Solucién acida diluida usando H>SO4

LIME Extraccién alcalina con Ca(OH),

AFEX Tratamiento con amoniaco

O] Tratamiento con solvente organico
Configuracion de conversion

AHF Hidrolisis acida y fermentacion

AHCF Hidrolisis acida y cofermentacion

SHF Hidrélisis enzimatica y fermentacion

SHCF Hidrélisis enzimatica y cofermentacién

SSF Hidrolisis enzimatica y fermentacién simultaneas

SSCF Hidrolisis enzimatica y cofermentacién simultaneas
Proceso de separacion

CD Destilacion convencional

PV Pervaporacién

VP Permeacién de vapor
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3.2 Metodologia General

La metodologia se basa en el método jerarquico. La produccién de bio-
etanol a partir de LCM se dividi6 en tres sub-problemas, donde cada uno
corresponde a una etapa de proceso. El procedimiento general consistié del

siguiente orden:

1. Comparar varias alternativas de pretratamiento, usando como principal
criterio el consumo de energia, y seleccionar las opciones con mejor
potencial.

2. Definir configuraciones de conversion y acoplarlas a las opciones de
pretratamiento seleccionadas.

3. Comparar las combinaciones pretratamiento-conversién y seleccionar
las mas eficientes.

4. Anadir una etapa de concentracion de etanol a las combinaciones
seleccionadas para reducir el nimero de opciones seleccionadas.

5. Compara el costo fijo, para las opciones basadas en hidrélisis
enzimatica, tomando como criterio el tamafno de los tanques de
fermentacion e hidrolisis.

6. Integrar algunas alternativas de purificacién de etanol.

7. Seleccionar las mejores rutas de para la produccion de etanol anhidro.

La Figura 3.2 presenta un esquema general para la metodologia de este

trabajo.
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Seis métodos de pretratamiento
SE, LHW, DA, OS, AFEX, LIME

Comparacion en el consumo de energial

¥

Implementacion de reciclo directo
Comparacion en el consumo de energia

\

Menor numero de alternativas
de pretratamiento

Seis configuraciones de conversion
seleccionadas de la literatura
Hidrolisis Acida Hidrolisis Enzimatica
AHF, SHF, SHCF,

AHCF SSF, SSCF

A 4

Definicion de las combinaciones potenciales entre
pretratamientos y configuraciones de conversion

Opciones basadas Opciones basadas en
en hidrdlisis 4cidas hidrolisis enziméatica

Comparacion de varios parametros entre

las alternativas de combinacion

Pre-concentracion
CD

Menor nﬁmerc* de alternativas
de combinacion

Purificacion
PVy VP
l

Comparacion del consumo de energia
incluyendo un sistema de separacion

Menor nimero de alternativas
de combinacion

Estimacion de costos fijos
basados en el tamaiio de reactor

Menor niimero de alternativas
de combinacién

Evaluacion de los sistemas de
purificacion acoplados al proceso de
produccion de bioetanol

Seleccion de la mejor ruta para
la obtencion de etanol anhidro

Fig. 3.2- Esquema para la metodologia general
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CAPITULO IV. COMPARACION DE METODOS DE PRETRATAMIENTO PARA
LA PRODUCCION DE BIO-ETANOL A PARTIR DE MATERIALES
LIGNOCELULOSICOS

Dentro de una bio-refineria basada en una plataforma bioquimica, el
pretratamiento es la etapa que debe implementarse antes de la conversién para
facilitar la liberacién de azucares para mejorar los rendimientos de etanol. En la
literatura existen reportados diferentes tipos de pretratamientos para materiales
lignocelulésicos. En la Tabla 4.1 se presenta una clasificacion de estos métodos,
la cual se elabord con la informacién descrita por Hu y col (2008) y Kumar y col
(2009). Este trabajo se centrd en la comparacion de dos métodos fisicoquimicos
(SE, LHW) y cuatro métodos quimicos (DA, AFEX, LIME, OS), los cuales
presentaron el mejor potencial al analizar sus caracteristicas. La informacion vy
resultados que se presentan en este capitulo fueron reportados por Conde-Mejia y

col. (2012).

4.1 Descripcion de los pretratamientos

Los métodos LHW y SE usan agua como medio de tratamiento sin ningun
tipo de quimico adicional. La principal diferencia entre estos dos métodos es la
forma de alimentar el agua. En el caso de SE se usa en forma de vapor saturado,
mientras que para LHW, el agua se alimenta como liquido saturado (Allen y col.,
2001; Laser y col.,, 2002). En ambos métodos se produce principalmente la
hidrélisis parcial de hemicelulosa, y en un menor grado la hidrélisis de celulosa;
mientras que, el componente lignina no es modificado en forma apreciable. Por

otro lado, en los dos casos se presenta la produccién de compuestos que pueden
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actuar como inhibidores en etapas posteriores de conversién (Thomsen y col.,
2009). En el método DA, la solucién acida se mantiene en contacto con el LCM
por un periodo de tiempo a una temperatura de 160 °C. La alternativa que aqui se
analiza consiste en un medio con acido sulfurico en minima concentracion
(0.49%). Este método se caracteriza por incrementar el grado de hidrélisis de
hemicelulosa respecto a los métodos SE y LHW; sin embargo, el componente
lignina permanece sin modificaciones importantes (Lloyd y Wyman, 2005). El
método LIME consiste principalmente en un proceso de extraccion del
componente lignina por un medio alcalino a presion atmosférica. En este método
los tiempos de residencia pueden variar en el orden de dias hasta horas,
dependiendo del rango de temperatura de operacidon. En este estudio se
seleccionaron las condiciones donde el tiempo de residencia es de una hora,
operando a una temperatura de 120 € (Chang y col., 1998). En el método AFEX,
el material es expuesto a amoniaco liquido concentrado a una presién elevada por
un periodo de tiempo, y después la presion se reduce repentinamente. En este
método no existe un grado de hidrdlisis importante en la celulosa o hemicelulosa, y
el componente lignina permanece en la mezcla; sin embargo, el rendimiento en la
etapa de conversion mejora considerablemente (Teymouri y col., 2004).
Finalmente, el método OS involucra el uso de un medio organico como solvente y
un componente acido, generando dos efectos en el material, la deslignificacion y la
hidrélisis parcial de hemicelulosa y celulosa. En este método se producen dos
fases, una contiene la mayor parte del solvente con la lignina disuelta y la otra
contiene la mayor parte de los sélidos remanentes (Pan y col., 2006). En este

proceso es necesaria la recuperacion y reciclo del solvente.
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Tabla. 4.1- Tipos de pretratamientos

Pretratamiento

Fuente de energia

Efecto

Ventajas y desventajas

Bioldgicos Microorganismos Remueve lignina Bajo consumo de energia, muy
(hongos, actinomicetos) baja velocidad de hidrdlisis,
materiales de desecho por
degradacién.
Mecanica (compresor, Reduccién en el Alto consumo de energia,
martillos) tamano de particula |incluso puede ser mayor al
y en la cristalinidad | contenido inherente del
de la celulosa material.
Irradiacion (rayos gama, | Incrementa el &rea Escasa investigacién en este
Fisicos microondas) superficial y el campo

tamafo de poro.
Despolimerizacién
parcial de la lignina.

Eléctrica (Pulso eléctrico)

Rompe las paredes
celulares

Condiciones ambientales,
equipo simple. Escasa
investigacion en este campo.

Fisicoquimicos

Hidrotermolisis (LHW)

Explosion de vapor (SE)

Hidrolisis parcial

de hemicelulosa

Bajas presiones y bajas
pérdidas de xilosa

Proceso simple, pérdidas
considerables de xilosa.

Quimicos

Hidrolisis acida (acidos,
sulfdrico, carbdnico,
fosférico )

Extraccion Alcalina
(Hidroxidos, de calcio de
sodio, de amonio)

Explosion de dioxido de
carbono

Explosion de fibras
usando amoniaco
(AFEX)

Oxidante (0zono)

Organosolvente (etanol-
agua, benceno-agua
butanol-agua )

Reduce la
cristalinidad de la
celulosa. Hidrolisis
parcial o completa de
hemicelulosa.
Remosién de lignina

Tiempos cortos de residencia,
alta conversién de
hemicelulosa. Problemas de
corrosion.

Bajas temperaturas y bajas
presiones. Largos tiempos de
residencia. Pérdidas por
formacion de sales.

No se producen inhibidores.
Puede requerir combinarse con
un segundo tipo de
pretratamiento

No produce inhibidores. Baja
efectividad con altos contenidos
de lignina, opera a altas
presiones.

Buen funcionamiento con bajos
contenido de lignina. Alto costo
de operacion.

Alto grado de deslignificacion.
Requiere un proceso adicional
para recuperar el solvente.

Adaptada de Hu y col. (2008) y Kumar y col. (2009)
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pretratamiento y presenta los rendimientos reportados en cada caso.

La Tabla 4.2 resume las principales condiciones de operacién para cada

Tabla 4.2- Principales condiciones de operacion y rendimientos en cada
pretratamiento

Método | Referencia | sdlidos | T Tiempo | Agente | Recuperacion | Conversion a
(wt%) | [2C] (min) | quimico | de sélidos azucares
(% basado en | (% basado en
contenido contenido
inicial del inicial del
componente) | reactivo)
SE Lasery 0.5 220 |2 Sin *C—94% C>G - 4%
col.(2002) H—22% H>X - 26%
L —-100%
LHW Wyman y 0.16 190 |15 Sin C—94.38% C>G-5.62%
col.(2005a); H—31.5% H>X-42.31%
Mosier y L -100%
col. (2005)
DA Wymany 0.25 160 | 20 [HoSO4 | C—98.74% C-> G -6.26%
col.(2005a); =0.49% | H—10% H>X —62.3%
Lloyd y enagua | L-100%
Wyman
(2005)
AFEX Wymany 0.38 90 5 1:1 (NH3: | C-100%
col.(2005a); material | H-100%
Teymouriy seco) L -100%
col. (2004)
Lime Changy 0.09 120 | 60 9% C—-100%
col. (1998) Ca(OH), | H-100%
w/w L —86%
material
seco
(015] Pan y col. 0.1 180 | 60 ETOH C-88.14% C>G-1.01%
(2006) 50% v/iv | H-22.24% H>X —45.39%
agua; L —26.63%
H,SO,
1.25%
w/w
material
seco

*C: celulosa, H: hemicelulosa, L: lignina, G: glucosa, X: xilosa.
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4.2 Proceso de evaluacidn de las alternativas de pretratamiento

Se desarrollaron las siguientes etapas para evaluar las alternativas de

pretratamientos.

1.

Se llevd a cabo la estimacion de la potencial produccién de etanol en cada
pretratamiento, expresada como galones de etanol/tonelada de material.
Estos targets (objetivos) fueron usados para comparar el posible nivel de
produccién y para estimar el costo por galon de etanol en cada
pretratamiento.

Se implementé la simulacion de las seis alternativas de pretratamiento en
Aspen plus, sin el uso de reciclo directo. Fue necesaria la definicién de
propiedades para los componentes que no se encuentran disponibles en la
base de datos del simulador.

Se compararon los requerimientos de energia de las seis alternativas;
basados en este criterio se seleccionaron las mejores opciones.

Se realizé la implementacion de nuevas simulaciones usando la técnica de
reciclo directo para reducir el consumo de energia y de agua. En este punto
se obtuvo el consumo de energia como funcién de la fraccién de masa de la
corriente de salida que se envié al reciclo. Los diagramas implementados
en Aspen plus con el uso del reciclo directo se presentan el apéndice.

Se consideré6 el problema de inhibicibn por dos componentes
representativos, furfural y acido acético.

Los costos de energia fueron estimados nuevamente, y cuando fue

necesario se estimo el costo por el consumo del agente quimico. La suma
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de ambos costos fue considerada como una aproximacion del costo total de
operaciéon. Mediante la comparaciéon de este resultado fue posible reducir el

namero de alternativas para la etapa de pretratamiento.

4.3 Estimacidén de Targets para cada pretratamiento

Para predecir la potencial produccion de etanol usando los diferentes tipos
de pretratamiento, se recurrié a la estimacidn de targets expresados como galones
de etanol producidos por cada tonelada de materia prima. La estimacién de estos
targets estuvo basada en las relaciones estequiométricas, entre los componentes
de la materia prima y el etanol (producto principal) y datos de conversién
reportados en la literatura. Se supuso que en la etapa de separacion no existen
pérdidas de etanol. La Tabla 4.3 presenta la composicién de la materia prima que
su usé para este analisis. El tipo de materiales que pueden presentar una
composicion similar son los residuos agricolas tales como, bagazo de cana vy
rastrojo de maiz. La Tabla 4.4 muestra los datos de rendimiento para cada
método, que fueron tomados de la literatura. Para la etapa de fermentacién se fijé
el porcentaje de 95% para la conversién de etanol a partir de glucosa y de 60% a
partir de xilosa (Zhang y col., 2009). Los caélculos estuvieron basados en 100
kilogramos de material seco, pero los resultados finales se expresaron como
volumen de etanol por tonelada de material seco, usando un valor de densidad de

etanol igual a 0.79 Kg/It.

22



Tabla 4.3- Composicién promedio empleada en las estimaciones de este trabajo

Componente Composicion porcentual
(base seca)

Celulosa 40

Hemicelulosa 27

Lignina 23

otros 10

Tabla 4.4- Datos de rendimiento de azucares reportados usando una etapa de
conversion

Pretratamiento

Referencia

LCM

Conversion global
usando EH o SSF (en

base masa)
SE Laser y col. (2002) | Bagazo de cana | 85% de conversion basada
en celulosa residual con
*SSF
LHW Wyman y col. Rastrojo de Rendimiento usando *EH;
(2005a); Mosiery | maiz Xilosa 30.7% y
col. (2005) Glucosa 58.2%
DA Wyman y col. Rastrojo de Rendimiento usando EH;
(2005a); Lloyd y maiz Xilosa 35.3% y Glucosa
Wyman (2005) 57.2%
AFEX Wyman vy col. Rastrojo de Rendimiento usando EH,;
(2005a); Teymouri | maiz Xilosa 30.2% y Glucosa
y col. (2004) 61.8%
LIME Chang y col. Bagazo de cana | Rendimiento usando EH;
(1998) Xilosa 26.65% y Glucosa
40.73%
(O] Pany col. (2006) Virutas de 97% de conversién basada
madera en celulosa residual

usando EH

*(SSF) sacarificacion y fermentacion simultanea, (EH) hidrélisis enzimatica
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Para el caso SE se ha reportado que el 94% de la celulosa inicial es
recuperada después del pretratamiento (Tabla 4.2), y que 85% de esta celulosa
recuperada fue convertida a etanol en el proceso de SSF (Tabla 4.4). La ecuacion

4.1 se usa para estimar la cantidad de etanol esperada con este pretratamiento.

CeH1005 + H2O > CgH1206 > 2C,Hs0H + 2C0» (4.1)
Basados en la composicion promedio reportada en la Tabla 4.3, en cada
100kg de materia prima pueden convertirse 40kg (0.94)(0.85) = 31.96kg de
celulosa a etanol, y por estequiometria encontramos que se producen 31.96kg
(246 kg/162kg) = 18.15kg de etanol. El valor de la densidad de etanol permite

estimar el volumen de etanol producido por 100kg de materia prima, 22.9748 |t.

En los métodos LHW, DA, AFEX y LIME los rendimientos reportados en la
Tabla 4.4 expresan la cantidad de azucar obtenida/azucares tedricos totales,
donde azucares tedricos totales = xilosa + glucosa (Wyman y col., 2005a). La
produccién teorica de azlcares se estima usando la composicion promedio y las
ecuaciones 4.2 y 4.3. En 100 kg de material, la produccién teérica es 40kg
(180kg/162kg) = 44.44 kg de glucosa a partir de celulosa, y la produccién teorica
de xilosa es 27kg (150kg /132kg) = 30.68kg a partir de hemicelulosa; por lo tanto,
la cantidad tedrica de azlcares es 75.12 kg. Por ejemplo, en el caso del método
LHW, usando los datos de la Tabla 4.4 se producen 0.3070 (75.12 kg) = 23.06 kg
de xilosa y 0.5820 (75.12 kg) = 43.72 kg de glucosa. Para conocer la cantidad de
etanol aproximada se usaron las ecuaciones 4.4 y 4.5 y los valores de conversién
en la fermentacién; de este modo, se tiene que 0.95 (43.72kg) = 41.53kg de

glucosa se convierten en etanol y 0.60(23.06kg) = 13.83kg de xilosa se convierten

24



en etanol. A partir de estequiometria se tiene que 41.52 kg (2*46kg/180)= 21.21kg
y 13.83kg (1.67746kg/150)=7.08Kg, lo cual equivale a 35.81 It de etanol por 100 kg

de materia prima. De forma similar se estimaron los valores para los métodos DA,

AFEXy LIME.

CeH1005 + H20 = CgH1206 (4.2)
CngO4 + HQO -> C5H1005 (43)
C6H1206 > 2C2H5OH + ZCOQ (44)
C5H1oo5 > 5/3C2H5OH +5/3 COg (45)

En el caso del pretratamiento OS, se reporté una recuperaciéon de 88.14%
de la celulosa inicial, y 97% de esta fraccion fue convertida a glucosa usando EH
(Pan y col., 2006). Partiendo de la misma base para la materia prima se obtienen
40kg (0.8814)(0.97) = 34.20 kg de celulosa que pueden convertirse a glucosa. Por
estequiometria se obtienen que 34.20kg (180/162) = 38.00 kg de glucosa. Por lo
tanto, usando 95% de conversibn en fermentacion pueden obtenerse
38.00(2746/180)(0.95)=18.41 kg de etanol, y el volumen de etanol estimado
equivale a 23.30 | en 100kg de materia prima. La Tabla 4.5 resume los resultados

de la produccién de etanol estimada para cada pretratamiento.
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Tabla 4.5- Estimacion de la produccién de etanol a partir de cada
pretratamiento

Pretratamiento Litros de etanol/ | Galones de etanol/
tonelada de tonelada de
material seco material seco

SE 229.75 60.69

LHW 358.10 94.43

DA 366.33 96.77

AFEX 372.53 98.41

Lime 265.32 70.09

(0133 233.05 61.56

4.4 Simulaciones

Todas las simulaciones se basaron en una alimentacion de 42 toneladas
por hora, la cual equivale a procesar aproximadamente 1000 toneladas por dia de
materiales lignocelulésicos. La Tabla 4.6 muestra la lista de componentes que
intervienen en la etapa de pretratamiento; se distingue entre los componentes
existentes en la base de datos de Aspen y los no existentes. Para el caso de los
componentes no disponibles fue necesario ingresar los valores de las propiedades
que se enlistan en la Tabla 4.7; los datos de cada componente fueron tomados del

reporte presentado por Wooley y Putsche (1996).
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Tabla 4.6- Lista de componentes que intervienen en el pretratamiento

Componente Férmula Disponible en la | No Disponible
base de datos en la base de

de Aspen datos de Aspen

Celulosa (CeH1005)n X

Hemicelulosa | (CsHgO4)n X

Lignina (C7.3H13.901.3)n X

Otros (CH1.4800.19S0.0013)n X

Glucosa CsH1206 X

Xilosa C5H1005 X

Agua H.O X

Furfural C5H4OQ X

Acido acético | CoH402 X

Acido sulfarico | H2SO4 X

Amoniaco NH;3 X

disponibles en la base de datos

Tabla 4.7- Lista de propiedades ingresadas en Aspen para los componentes no

Propiedades de Liquidos

Propiedades de Soélidos

Peso molecular (MW)

Peso molecular (MW)

Temperatura critica (TC)

Calor de formacion de sélido

(DHSFRM)

Presion critica (PC) Capacidad calorifica de sélido
(CPSPO1)

Volumen critico (VC) Volumen molar de sélido
(VSPOLY)

Calor de formacion de gas ideal
(DHFORM)

Presién de vapor (PLXANT)

Capacidad calorifica para gas ideal
(CPIG)

Calor de vaporizacion (DHVLWT)

Factor acéntrico (OMEGA)

27




Las condiciones de operacién en que se basaron las simulaciones se
reportan en la Tabla 4.2. Ademas, la fraccion de vapor se fij6 como uno para el
caso SE y como cero para los demas casos. En los pretratamientos donde existen
reacciones se definieron las ecuaciones de la Tabla 4.8, usando los datos de
conversion de la Tabla 4.2, dentro del mdédulo para reactor estequiométrico

disponible en Aspen.

Tabla 4.8- Sistema de reaccion en el pretratamiento

Reacciones en la etapa de pretratamiento

Hemicelulosa + Agua > Xilosa
Hemicelulosa > Furfural + 2 Agua
2Hemicelulosa + 2 Agua -5 Acido acético

Celulosa + Agua = Glucosa

La implementacion de los diagramas de flujo se hizo en dos etapas, la
primera fue sin el uso de técnicas de reciclo, y en la segunda etapa se implementé
el reciclo directo dentro de las simulaciones, usando el método de Broyden dentro
de Aspen plus como técnica de convergencia. La implementacién del reciclo fue

posible en cuatro de los casos.
4.5 Resultados para el consumo de energia
4.5.1 Costos por consumo de energia sin la implementacion de reciclo

La Figura 4.1 muestra los diferentes costos por consumo de energia cuando
las simulaciones fueron implementadas sin el uso de reciclo directo. Para ésta y

las sucesivas comparaciones se usaron los siguientes costos de servicios: calor
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$6/MMBtu, enfriamiento $4/MMBtu y potencia 0.07KWhr. Después de comparar
estos resultados la alternativa OS fue descartada, porque requiere el mayor
consumo de energia para tratar los LCM. Ademas, el costo por el proceso de
recuperacion del solvente no fue considerado en esta estimacion, lo que reitera la

desventaja de este método desde el punto de vista del consumo de energia.

Tipos de costos de energia
50

I Calor
3 Enfriamiento
40 7 I Potencia

30 A

20

Costo de energia para el pretratamiento
($/toneladas de LCM seco)

SE LHW DA AFEX LIME 0s

Figura 4.1-Estimacion de los costos de energia para los diferentes pretratamientos

4.5.2 Costos para el consumo de energia con implementacién de reciclo

Para la implementacion del reciclo se plantearon 3 escenarios, como se
muestra en la Figura 4.2. Los métodos LHW, SE y DA pueden implementarse con
los escenarios 1 y 2, mientras que el reciclo para el método AFEX se implementa
con el escenario 2. El método LIME puede implementarse con el tercer escenario;
sin embargo, este caso no representa un opcion para reciclo directo, ya que se

requiere un paso intermedio para la recuperacién de hidréxido de calcio. La

29



recuperacion de hidréxido de calcio representa una contribucién adicional al costo

del pretratamiento, por lo cual se descarté este método para su analisis posterior.

El uso del primer o segundo escenarios para los métodos LHW, DA y SE
dependera de la manera de implementar la etapa de conversion, lo cual se
analizard con mayor detalle en el siguiente capitulo. Hasta este punto, la principal
diferencia entre ambos escenarios es que existe una etapa de separacién sélido-
liquido en el primer caso; en cambio, esta operacién no se requiere en el segundo
escenario. Por otro lado, en estos métodos existe la generacidon de componentes
que pueden inhibir la produccion de etanol en etapas posteriores. En este trabajo
se tomaron dos compuestos inhibidores representativos, el acido acético y el
furfural. Se obtuvieron las composiciones de ambos compuestos en la corriente de
salida de los tres pretratamientos para evaluar su potencial impacto de inhibicién
en cada meétodo. Como punto de comparacion se tomaron los valores de
composiciones limite para furfural (3.75 g/l) y acido acético (6 g/l) reportados por
Larsson y col. (1999), donde valores de composicion inferiores no representan un

problema importante de inhibicidn.
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Escenario 1

Agua + impurezas Agua
l fresca
A 4

Agua fresca . | Separacion | e )
------- i Pretratamiento  {e—————jp-| Sélido-liquido | »{ Dilucién Tidoten
Quimico solucion
Licor de
xilosa
Escenario 2
Agua + impurezas 6
agua + quimico Agua
fresca
Aguatresca”
guairesca | pretratamiento » Dilucion f——p
....... » Sélidos en
Quimico solucién
Escenario 3 Agua Agua
fresca fresca
A f
gua Iresca | pratratamiento —»| Filtracion p| Lavado » Dilucion +—p
,+> Solidos Solidos en
Quimico 1 solucion
v
P Recuperacién
Reciclo de de quimico
quimico .
Residuos

Figure 4.2- Escenarios para la implementacién del reciclo directo

El costo por consumo de energia como funcion de la fraccion de masa de la
corriente de salida, que se envia al reciclo, se reporta para los métodos SE, LHW
y DA en la Figura 4.3. Estos resultados se obtuvieron suponiendo que la materia
prima entra al proceso con un porcentaje de humedad igual a 40 wt%. El valor 0.2
de fraccion de masa para el reciclo genera el menor costo para los métodos LHW
y DA, mientras que para el caso de SE el costo minimo se obtiene con un valor de
fracciébn de masa igual a 0.5. En el caso del método DA se considerd que la
recuperacion del acido sulfurico resultaria no factible econémicamente debido a

que se manejan cantidades muy pequenas dentro del pretratamiento. Para este
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caso se incluyé unicamente el costo por el consumo de &cido en los resultados

finales.

SE, LHW y DA con reciclo

60

50 - <O LHW

40

30 A

20

($/toneladas)

10

Costo de energia/ toneladas de LCM seco

0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7

Fraccion de vapor para el reciclo

Figura 4.3- Consumo de energia como funcién de la fracciéon de vapor que
se envia al reciclo

Se estimaron las composiciones de furfural y acido acético en las corrientes
de salida para los escenarios 1 y 2; la Tabla 4.9 muestra los valores en g/l para
cada componente. Estos resultados corresponden a las condiciones de minimo
consumo de energia, considerando una concentracion de sélidos igual a 10 wt%
antes de la etapa de conversién. Cuando se usa el escenario 1, se consider6 que
70% del licor se envia a la fermentacién de xilosa y 30% permanece con los
sélidos. Al comparar los resultados con los valores limite definidos para cada
compuesto, se observa que el método SE tiene una alta probabilidad de generar

inhibicion en la etapa de fermentacién de xilosa cuando se usa el primer
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escenario. Los métodos LHW y DA no presentan un elevado potencial de

inhibicidn en ninguno de los dos escenarios.

Tabla 4.9- Concentraciones de furfural y acido acético para los escenarios 1y 2

g/l SE LWH DA
S-1 S-2 S-1 S-2 S-1 S-2

Concentracién 5.97 1.32 2.18
de furfural en el
licor de xilosa
Concentracién 0.24 0.81 0.26 0.86 0.28 0.93
de furfural en
sélidos en
dilucion
Concentracién 3.88 0.85 1.42
de acido acético
en el licor de
xilosa
Concentracién 0.16 0.53 0.17 0.56 0.18 0.61

de acido acético
en soblidos en
dilucién

El método AFEX se caracteriza por no generar productos a partir de la

materia prima; por lo tanto, el vapor a la salida de este pretratamiento contiene

unicamente amoniaco y agua. La integracion de este método involucra el reciclo

de esta mezcla. Durante las simulaciones se observé que el incremento en la

fraccion de vapor reduce el costo por el consumo de amoniaco. Sin embargo, el

costo por el consumo de energia se incrementa, por lo cual se buscd el minimo

costo total (costo de amoniaco + costo de energia) como una funcién de la

fraccion de vapor a la salida del pretratamiento. La Figura 4.4 muestra la suma de

los costos por consumo de energia y por alimentacion fresca de amoniaco. El




costo del amoniaco es variable; en esta estimacién se usa un valor de $385.81/
tonelada (ICIS, 2011), que fue el menor costo reportado en el afo 2011. El
incremento de la fraccién de vapor se detuvo en 0.85 debido a que para valores
mayores se produce una temperatura en el flash mayor a la de operacion del
método (90<C). De acuerdo con la Figura 4.4, el cos to del pretratamiento AFEX es
dependiente principalmente del costo por consumo de amoniaco, y el menor costo

se obtiene para el maximo valor de la fraccion de vapor que se envia al reciclo.

La Tabla 4.10 resume a las condiciones a la salida de cada pretratamiento

usando reciclo directo.

AFEX con reciclo

55

50 A

45 1

40 -

($/tonelada)

35 A

30 A

25 T T T T T T
0.55 0.60 0.65 0.70 0.75 0.80 0.85 0.90

(Costo de energia + costo de amoniaco)/ tonelada de LCM seco

Fraccién de vapor para el reciclo

Figura 4.4- Costo para el método AFEX como funcién de la fraccion de vapor que
se envia al reciclo
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Tabla 4.10- Condiciones para las opciones de pretratamiento con implementacién
de reciclo directo

Pretratamiento | Fraccion de T[] P [atm] |Fraccién de
vapor solidos

SE 0.5 104.15 1 0.45

LHW 0.2 100.85 1 0.14

DA 0.2 101.65 1 0.20

AFEX 0.85 86.75 1 0.80

40 wt% de humedad

La Figura 4.5 presenta los costos para los cuatro métodos usando el reciclo
directo. En los casos DA y AFEX se incluy6 el costo por consumo de agente
quimico. Para DA el costo de acido sulfarico que se us6 fue $25/tonelada corta y
para el método AFEX el costo de amoniaco que se consider6 fue $385.81/
tonelada (ICIS, 2011). En estos resultados se observa que el mejor

comportamiento corresponde al método DA.

Costos usando reciclo

30

25 A

20 A

(costo de energia + costo de agente quimico)/tonelada
de LCM seco ($/tonelada)
o

SE LHW DA AFEX

Figura 4.5- Costos para los pretratamientos usando reciclo directo
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4.5.3 Resultados finales para la comparacion de métodos de pretratamiento

La Tabla 4.11 presenta la estimacién del costo por galén de etanol y la
cantidad de galones producidos por délar invertido. Estos resultados se obtuvieron
por medio de la relacion entre el costo estimado de produccidén por tonelada de
material seco y los targets estimados para la cantidad de etanol obtenido por
tonelada de material seco. El costo unitario representa la cantidad de délares
invertidos en el pretratamiento por cada galén de etanol producido, y el indice de
costo es la relacion inversa al costo unitario, que representa la cantidad de
galones producidos por cada délar invertido en la etapa de pretratamiento. De
acuerdo con estos resultados los métodos que presentan el mejor potencial son
LHW y DA. Adicionalmente, esta tabla presenta las toneladas de agua fresca
requeridas por tonelada de material seco para los dos escenarios posibles para
estos métodos. El mejor resultado en cuanto al consumo de agua es para el

método DA con el segundo escenario.

Tabla 4.11- Costo unitario, indice de costo y toneladas de agua usadas por
tonelada de etanol

Costo unitario ($/galon | indice de costo Toneladas de
bio-etanol) (galones / $) agua/toneladas de

material seco
SE 0.1807 5.5316 6.98 (S-1)
6.30 (S-2)
LHW 0.0893 11.1883 8.94 (S-1)
5.85 (S-2)
DA 0.0719 13.9082 7.15 (S-1)
5.27 (S-2)
AFEX 0.2757 3.6268 8.80 (S-2)

S-1:escenario 1, usando separacién soélido-liquido ; S-2: escenario 2, sin el uso de
separacioén solido-liquido
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4.6 Conclusiones

Por medio de la aplicacién del enfoque jerarquico se encontraron cuatro
métodos de pretratamiento que presentan potencial en la producciéon de bio-
etanol. Se demostr6é que el uso de la técnica de integracion, reciclo directo, genera
favorables resultados para el manejo eficiente de los recursos del proceso. El
método DA reportdé el mejor comportamiento tanto desde el punto de vista
econémico como desde el punto de vista de consumo de agua. El método AFEX
reporta el mejor comportamiento desde el punto de vista de rendimiento en la
produccién de etanol. Aunque los métodos SE y LHW no mostraron ventajas en
ninguno de los aspectos considerados, su comportamiento no se encuentra muy
alejando del método DA, y considerando la simpleza de su implementacion es
justificable incluirlos en un analisis posterior. El problema de inhibicion por dos
compuestos representativos, acido acético y furfural, se consideré en este analisis.
Se encontr6 que para el método SE seguido de una separacion sélido-liquido
antes de la conversion existe elevado potencial de inhibicién en la produccién de

etanol.
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CAPITULO V. EVALUACION DE ALTERNATIVAS DE CONVERSION

PARA LA PRODUCCION DE BIO-ETANOL

Dentro de la plataforma bioquimica existen diferentes formas de
implementar la conversion de azucares a bio-etanol. Estas alternativas involucran
los procesos de hidrolisis acida, hidrolisis enzimatica, fermentacion y co-
fermentacién. En este trabajo se identificaron seis posibles formas de llevar a cabo
la conversion de este alcohol. Estas alternativas de configuracion se combinaron
con las cuatro opciones de pretratamiento que fueron seleccionados en el analisis
anterior. La informaciéon y resultados que se reportan en este capitulo fueron

presentados por Conde-Mejia y col. (2013)
5.1 Descripcion de las formas de configuracion

La Figura 5.1 muestra las dos alternativas basadas en hidrolisis acida que
se consideran en este trabajo, las cuales se denominan hidrélisis acida vy
fermentacién (AHF) e hidrdlisis acida y co-fermentacion (AHCF). En ambos casos
se requiere de una separacion solido-liquido después de la etapa de pre-
tratamiento. La divisidon de la mezcla es necesaria debido a que la hidrélisis acida
se caracteriza por requerir niveles de temperatura altos, a los cuales la
degradacion de xilosa presente en la fase liquida ocurre en un porcentaje elevado
(Xiang y col., 2003). Cuando la corriente de sélidos es hidrolizada y el licor de
hexosas es fermentado por separado del licor de pentosas se presenta la
configuracion AHF; en cambio, si ambos licores se mezclan para su co-

fermentacién se tiene la forma AHCF.

38



LCM
——p Pretratamiento
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Mezcla de etanol de
baja concentracion

Figura 5.1- Configuraciones basadas en hidrolisis acida

Cuatro configuraciones estan basadas en hidrélisis enzimatica. Para dos de
estas se requiere la etapa de separacioén soélido-liquido (Figura 5.2a), mientras que
en los otros dos casos la corriente de salida del pre-tratamiento se mantiene
completa (Figura 5.2b). En el primer caso, usando separacion sélido-liquido, la
hidrélisis de celulosa es seguida por la fermentacion de glucosa, y el licor de
pentosas proveniente del pre-tratamiento es fermentado por separado (SHF). En
el segundo caso, los procesos de hidrélisis de celulosa y fermentacion de
glucosa se implementan en forma simultanea, y la fermentacién de pentosas se
realiza en una unidad separada (SSF). En el primer caso sin separacion soélido-
liquido, la corriente completa del pre-tratamiento se envia a la hidrélisis
enzimatica, y el producto de la hidrélisis se envia a una unidad de co-fermentacion
(SHCF). Finalmente, la configuracion SSCF consiste en la integracion de las

etapas de hidrdlisis y co-fermentacion de la corriente total en una sola unidad.
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Figura 5.2- Configuraciones basadas en hidrdlisis enzimatica

5.2 Evaluacion de las combinaciones entre las alternativas de pretratamiento

y las alternativas de configuracion para la conversion

El procedimiento de evaluacién consistié de los siguientes pasos.

Se analizaron las caracteristicas de las opciones de pretratamiento y las

formas de configuracibn para determinar las mejores posibles
combinaciones.

Se implement6 la simulacion de las combinaciones y se compararon varios
parametros. Esto permitié reducir el numero de alternativas. Los diagramas
de flujo implementados en Aspen plus se muestran en el apéndice.

Se complementaron las combinaciones seleccionadas con una etapa de

separacién basada en destilacién convencional.
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4. Para los casos basados en hidrélisis enzimatica que fueron seleccionados
se analizaron los costos fijos, tomando como referencia el tamafo de los
tanques de hidrdlisis y fermentacion.

5. Finalmente, se estimd un valor limite para la contribucién del consumo de

enzimas al costo por galén de etanol.

5.3 Combinaciones potenciales entre pretratamientos y configuraciones de

conversion

La integracion entre las alternativas de pretratamiento y las opciones de
conversion se esquematiza en la Figura 5.3. Inicialmente, se tienen cuatro
opciones de pretratamiento y seis posibles formas de implementar la conversién,
resultando en un nimero de 24 combinaciones. Sin embargo, se descartaron ocho
combinaciones por las siguientes razones. Para el caso SE no se recomienda
implementar una separacién sélido-liquido antes de la conversion debido al
problema de inhibicién, y en el caso del método AFEX no existe un licor de xilosa
a la salida. Ambos métodos de pretratamientos pueden combinarse con las
opciones SHCF y SSCF, quedando descartadas las alternativas AHF, AHCF, SHF
y SSF. Los pre-tratamientos DA y LHW en principio pueden combinarse con
cualquier configuracion. Por lo tanto, se definieron 16 posibles combinaciones
entre las opciones de pretratamiento y las configuraciones de conversion, las

cuales se muestran en la Figura 5.4.
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Figura 5.3- Integracién de las etapas de pretratamiento y conversion
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Figure 5.4- Combinaciones entre opciones de pretratamiento y configuraciones de
conversiéon

5.4 Simulacion de las combinaciones

Los 16 diagramas de flujo de las combinaciones se implementaron en el
simulador Aspen plus, bajo un enfoque conceptual de disefo. Todas las
simulaciones se basaron en una alimentacién de 42 toneladas por hora. La Tabla
5.1 muestra la lista de componentes que intervienen en la etapa de pretratamiento

y de conversion.
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Tabla 5.1- Lista de componentes

Componente Férmula Disponible en la | No disponible
base de datos en la base de
de Aspen datos de aspen
Celulosa CGH1005 X
Hemicelulosa | CsHgO4 X
Lignina C73H13.901.3 X
Otros CHj.4800.19S0.0013 X
Glucosa CGH1205 X
Xilosa C5H1oo5 X
Z. mobilis CH1800.5Ng.2 X
S. cerevisiae CH1,64N0,2300,3980_0035 X
Enzima CH1.57N0.29000.31S0.007 X
Agua H.O X
Furfural C5H4OQ X
Acido acético | CoH40» X
Glicerol C3HgO3 X
Acido C4H604 X
succinico
Etanol C2HgO X
Dioxide de CO, X
carbono
Oxigeno (O] X
Acido lactico C3HeO3 X
Urea CH4N20 X
Acido sulfarico | HSO4 X
Amoniaco NH3 X

La Tabla 5.2 muestra las reacciones consideradas en cada proceso. Todos
los sistemas de reaccion fueron simulados usando el médulo de reactor

estequiométrico disponible en Aspen.
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Tabla 5.2- Sistema de reaccién en cada proceso

Proceso Reacciones

Pretratamiento Hemicelulosa + Agua > Xilosa
Hemicelulosa > Furfural + 2Agua
2Hemicelulosa + 2Agua 5 Acido acético
Celulosa + Agua > Glucosa

Hidrolisis acida Hemicelulosa + Agua > Xilose
Hemicellulosa ->furfural + 2Agua
2Hemicelulosa + 2Agua 5 Acido acético
Celulosa + Agua > Glucosa

Xilosa - Furfural + 3 Agua

Hidrolisis Hemicelulosa + Agua > Xilosa
enzimatica 2Hemicelulosa + 2Agua >5 Acido acético
Celulosa + Agua > Glucosa

Fermentacion de | Glucosa - 2Etanol + 2 Didxido de carbono

glucosa Glucosa + 2Agua > 2glicerol + Oxigeno

Glucosa+ 2Diéxido de carbono - 2Acido Succinico + Oxigeno
Glucosa > 3Acido acético

Glucosa +1.2 Amoniaco - 6S.cerevisiae + 2.4Agua + 0.30xigeno

Co-fermentacion Glucosa - 2Etanol + 2 Dioxido de carbono

Glucosa + 2Agua > 2Glicerol + Oxigeno

Glucosa + 2 Diéxido de carbono > 2 Acido succinico + oxigeno
Glucosa > 3Acido acético

Glucosa +1.2 Amoniaco - 6 Z. mobilis + 2.4Agua + 0.3oxigeno
3xilosa > 5Etanol + 5 Diéxido de carbono

3xilosa + 5Agua - 5Glicerol + 2.50xigeno

3xylose + 5 Diéxido de carbono > 5 Acido succinico + 2.50xigeno
2xilosa > 5 Acido acético

glucosa + amoniaco - 5 Z. mobilis + 2.4agua + 0.3oxigeno

En seguida se enlistan las principales suposiciones que se hicieron para los

sistemas de reaccion.

1) Los azucares producidos en la hidrolisis son s6lo mondmeros, glucosa y

xilosa.
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2)

Los diferentes azucares de 5 carbonos son integrados en una solo fraccién
como xilosa.

La fraccion de lignina no se solubiliza en ningun proceso de conversion.

Se supuso el uso de un tipo de microorganismo que es capaz de fermentar
sélo la glucosa (S. cerevisiae), y de un segundo tipo de microorganismo que
es capaz de fermentar xilosa y glucosa (Z. mobilis). Cuando el segundo
microorganismo es usado en presencia de altas composiciones de glucosa
(co-fermentacion), la conversion de xilosa es baja (75.60%), y cuando la
composicidbn de glucosa presente es baja (fermentacion de xilosa) la
conversion de xilosa es alta (85.00%).

Las reacciones definidas en el proceso de fermentacion de xilosa y en el
proceso de co-fermentacidén son las mismas.

En el caso de la hidrélisis acida, se supuso que la hidrélisis de la celulosa es
mas lenta que la hidrélisis de hemicelulosa. Ademas, se supuso que la
degradacion de xilosa a furfural ocurre en serie con su hidrélisis.

Tiempo de

reccion
celulosa + agua - glucosa

hemicelulosa + agua > xilosa
xilosa >furfural + 3 agua

En los casos de SSF y SSCF, las reacciones de sacarificacion se supusieron
en serie con las reacciones de fermentacién. Por lo tanto, la glucosa y xilosa
generadas en la hidrélisis enzimatica estan disponibles para la produccién de

etanol.
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Tiempo de

reaccion
celulosa + agua > glucosa

hemicelulosa + agua > xilosa

glucosa > 2etanol+2 CO2

3 xilosa > 5etanol+ 5 CO2

La Tabla 5.3 presenta los datos de conversion en los que se basaron las

simulaciones, los cuales se resumen como porcentaje de reactivo transformando a

un producto.

Tabla 5.3- Datos de conversion para cada proceso

Reactivo PRETRATAMIENTO HIDROLISIS

Celulosa SE LHW | DA oS AH EHSE EH nw | EHpa | EHarex
Producto (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%)
Glucosa 4.00 5.62 |6.26 | 1.01 76.50 | 90.00 | 90.00 | 91.12 | 96.01
Reactivo hemicelulosa

Productos

Xilosa 26.00 | 42.31 | 62.30 | 45.39 17.8 | 30.30 | 30.30 | 16.44 | 67.14
Furfural 2.97 297 |2.97 |2.97 71.5

A. acético 1.25 1.25 |1.25 |1.25 10.6 | 10.60 | 10.60 | 10.60 | 10.60
Reactivo xilosa

Producto

Furfural 80.00

Reactivo FERMENTACION Reactivo FERMENTACION

Glucosa GF XF CF xilosa XF CF

Productos | (%) (%) (%) Productos | (%) (%)

Etanol 94.00 | 92.00 | 92.00 | Etanol 85.00 | 75.60

Glicerol 2.67 0.20 | 0.20 | Glicerol 2.90 |2.90

A. succinico | 0.29 0.80 | 0.80 | A.succinico | 0.90 | 0.90

A. acético 1.19 2.20 |2.20 | A. acético 2.40 |2.40

A. lactico 1.30 | 1.30 | A. lactico 1.40 | 1.40

S. cerevisiae | 1.37 Z. mobilis 2.90 |2.90

Z. mobilis 2.70 |2.70

*Datos tomados de varias fuentes (Brethauer y Wyman, 2010; Dias y col., 2009a;
Dimian y Bildea, 2008; Kazi y col., 2010; Wyman y col., 2005a; Xiang y col., 2003)
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En la Tabla 5.4 se muestran las condiciones que fueron fijadas dentro de
cada proceso. En todos los casos donde se requirié el uso de enzimas, la
alimentacion utilizada fue el equivalente en masa a 15 FPU/g de celulosa (filter
paper units). La transformacion de FPU a unidades de masa fue realiza usando el

método reportado por Douglas y col. (2009).

Tabla 5.4- Condiciones de operacién

Unidad de Condiciones de operacion
proceso T () P (atm) Vi
AHR 220 0
EHR 45 1
XFR 37 1
GFR 35 1
CFR 34 1
SSFR 35 1
SSCFR 34 1

5.4.1 Estimacién de la fraccion de solidos como funcion de la composicion

de componentes inhibidores

Los componentes furfural y acido acético son los compuestos inhibidores
mas representativos que pueden ocasionar bajos rendimientos de etanol. La
produccién de furfural puede presentarse principalmente en los procesos de
pretratamiento e hidrélisis, mientras que el acido acético puede generarse en los
procesos de pretratamiento, hidrélisis y fermentacién. El problema de inhibicién de
estos componentes ha sido analizado en varios reportes experimentales (Aguilar y

col., 2002; Klinke y col., 2004; Larsson y col., 1999; Thomsen y col., 2009; Xiang y
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col., 2003); sin embargo, es dificil predecir con precision el nivel de produccién de
estos componentes en las distintas etapas del proceso. Pueden mencionarse
algunas de las conclusiones de estos autores. En el caso del furfural, éste se
deriva principalmente de la degradacion de xilosa, la cual se presenta en bajos
porcentajes durante el pretratamiento y en porcentajes considerables en la etapa
de hidrdlisis, cuando ésta es del tipo acida. Durante las etapas de pretratamiento e
hidrélisis, la principal cantidad de &cido acético que se produce es debido a la
liberacién de grupos acetilo presentes en la fraccidn de hemicelulosa. Por otro
lado, durante la fermentacién existe produccion de acido acético debido a la

degradacion tanto de xilosa como de glucosa.

Para fines de la simulacién, la produccién de furfural fue incluida en las
etapas de pretratamiento e hidrdlisis acida, y no se considerd la produccion de
furfural en el proceso de hidrdlisis enzimatica. Igualmente, la degradacion de
furfural a otros productos no fue incluida en ninguno de los procesos. En el caso
de la produccion de acido acético se hicieron las siguientes suposiciones. Se
definié un porcentaje de acetato contenido en el material inicial igual a 3.2 wt%,
que es un valor caracteristico para materiales como el rastrojo de maiz y el
bagazo de cafa (Aguilar y col., 2002; Klinke y col., 2004; Thomsen y col., 2009;
Wyman y col., 2005a). Este porcentaje se consideré como parte de la fraccién de
hemicelulosa inicial, la cual fue definida anteriormente como 27 wt%. Por lo tanto,
el contenido equivalente de acetato en hemicelulosa fue estimado como
(3.2/27)100% = 11.85 wit%. Se supuso que esta fraccion completa de

hemicelulosa se convirti6 a acido acético en las etapas de pretratamiento e
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hidrélisis enzimatica, del cual 1.25wt% fue convertido en el pretratamiento y 10.6
wt% en la etapa de hidrolisis enzimatica. Durante el proceso de hidrélisis 4cida no
se incluyd la produccion de acido acético. Para los procesos de fermentacion y co-
fermentacién, la generacion de acido acético fue estimada de acuerdo con los

porcentajes de rendimiento reportados en la Tabla 5.3.

Para definir un valor de composicion de sélidos a la entrada de los procesos
de conversion, se realizaron varias corridas en el simulador, incrementando el
porcentaje de sélidos por medio de la disminucion de la cantidad de agua fresca a
la entrada de la etapa de conversién. En las configuraciones AHF, AHCF y SHF, la
corriente de salida de la fermentacién de xilosa fue usada para reemplazar una
fraccion de la entrada de agua fresca a la fermentacién de glucosa. En el caso de
la configuracion SSF, esta corriente se mezcldé con los sdélidos provenientes del

pretratamiento para reducir el uso de agua fresca.

Durante estas corridas se estimaron las composiciones de furfural y acido
acético, y se observd que las composiciones permanecieran por debajo de los
valores limite de 3.75 g/l de furfural y 6 g/l de acido acético. De acuerdo con estas
pruebas se presentan los valores de composicion de solido y las composiciones
de furfural y acido acético en la Tabla 5.5, para las composiciones de soélidos
definidas. Las composiciones de furfural y acido acético estan estimadas a la
salida de cada etapa. Cuando se us6 hidrélisis acida, se presenta el resultado
para furfural porque es el componente representativo, y cuando se usé hidrélisis

enzimatica se reporta la composicidén de acido acético.
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Tabla 5.5- Fraccién de sélidos y composiciones para el furfural y acido acético

Combinaciones | Sélidos wt% | Componente
g/L
SE-SHCF 12.0 [acido acético]eq =4.05
[acido acético]cr = 5.83
SE-SSCF 12.5 [&cido acético]sscr = 5.85
LWH-AHF 9.5 [furfural]r = 3.44
LWH-AHCF 10.5 [furfural]cr = 3.70
LWH-SHF 20.0 [acido acético]eq = 5.66
[&cido acético]r = 4.04
LWH-SHCF 12.5 [acido acético]eq = 3.87
[acido acético] cr = 5.81
LWH-SSF 14.5 [&cido acético]ssr = 5.63
LWH-SSCF 13.0 [acido acético]sscr = 5.84
DA-AHF 10.0 [furfural]s = 3.70
DA-AHCF 10.0 [furfural]cr = 3.70
DA-SHF 20.0 [acido acético]en = 3.99
[acido acético]r = 4.32
DA-SHCF 14.0 [acido acético]en = 3.15
[acido acético]ce = 5.89
DA-SSF 17.0 [acido acético]ssr = 5.86
DA-SSCF 14.0 [&cido acético]sscr = 5.85
AFEX-SHCF 11.5 [&cido acéticolen=4.27
[acido acético]ce = 5.97
AFEX-SSCF 13.0 [acido acético]sscr = 5.83

*EH: hidrélisis enzimatica, CF: co-fermentacién, F: fermentacion de glucosa, SSF:
sacarificacién y fermentacion simultaneas, SSCF: sacarificacion y co-fermentacion
simulténeas.

5.4.2 Implementacion de la etapa de separacion

Algunas combinaciones se complementaron con una etapa de separacion.
Esta etapa consiste en un sistema de destilacion compuesto por una columna
stripping, una columna de rectificacion y un absorbedor, como se muestra en la

Figura 5.5. Este sistema de separacion es similar al reportado por Wooley y col.
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(1999). El stripping se usa para pre-concentrar la mezcla etanol-agua, la cual se
obtiene en la salida lateral como vapor, con una composicién superior al 50 wt%
de etanol. En esta columna, la salida superior esta compuesta principalmente por
el CO, remanente de la fermentacién, y los fondos se componen principalmente
por agua y los subproductos de la fermentacién. La segunda columna consiste en
un proceso de rectificacidén, que permite concentrar el etanol hasta composiciones
cercanas a la formacion del azedtropo. Esta columna usa un condensador parcial.
El absorbedor se usa para recuperar el vapor de etanol arrastrado con el CO, y

recircularlo a la alimentacién.

CO2
Vapores de la
fermentacion
-
N
CO2y O >
Etanol J\ Etanol
92 wt%
—  FEtanol —
> 50 wt%
Etanol
~ 5 wt%
) > \l/ O >
v Aguay Agua
sub-productos

Figura 5.5- Sistema de separacién
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5.5 Resultados para las combinaciones

Para comparar las 16 alternativas de combinacion, se consideraron varios
parametros algunos basados en la cantidad de materia prima empleada y otros en
la cantidad de etanol producido. El costo por consumo de energia, los galones de
bio-etanol producido y el total de agua consumida se presentan por tonelada de
material seco. El costo unitario representa la relacion entre el costo de energia por
tonelada de material y los galones de etanol por tonelada de material. Basados en
la cantidad de etanol producida se estimaron dos indices, los cuales fueron
definidos por El-Halwagi (2012) como indice de uso eficiente de materia prima
(mass intensity index, MIl) e indice de uso eficiente de agua (water intensity index,
WII), donde MIlI = [(masa de materia prima-masa de etanol)/masa de etanol] y
WIl= (masa de agua fresca/ masa de etanol). Ademas, se estimd la composicion
final de etanol, y los resultados se presentan, junto con los anteriores parametros,
en la Tabla 5.6. Para poder comparar las 16 alternativas se hace una distincién
entre las opciones basadas en hidrélisis acida y las basadas en hidrolisis
enzimatica, debido a que el costo por el consumo de enzimas no ha sido
considerado. Por un lado, se comparan las cuatro combinaciones basadas en
hidrélisis &cida, y por otro las doce combinaciones basadas en hidrolisis
enzimatica. Se asignd un orden de prioridad a los parametros de la Tabla 5.6, con
la mayor importancia asignada al costo unitario, seguido por el indice MIl y

finalmente, el indice WII.

Las opciones DA-AHF y DA-AHCF fueron seleccionadas como las mejores

alternativas basadas en hidrolisis acida, debido a que presentaron menores
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valores de costo unitario que las opciones LHW-AHF y LHW-AHCF. Ademas, los
valores de los indices MIl y WII representan un mejor comportamiento para las
alternativas que usan DA como pretratamiento. Entre los casos basados en
hidrélisis enzimatica, se observa que las configuraciones que usan DA como
método de pretratamiento presentan los valores del costo unitario mas bajos. Para
los casos de hidrdlisis enzimatica, si se comparan los valores para el indice Mll las
combinaciones que utilizan el método AFEX presentan el mejor aprovechamiento
de materia prima; entre estas dos alternativas la opcion AFEX-SSCF tiene el costo
unitario mas bajo. Después de esta comparacidbn se descartaron nueve
alternativas de combinacién, y las siete combinaciones seleccionadas para
continuar con el andlisis fueron DA-AHF, DA-AHCF, DA-SHF, DA-SHCF, DA-SSF,

DA-SSCF y AFEX-SSCF.
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Tabla 5.6- Resultados para las 16 combinaciones entre pretratamientos y
configuraciones

Basados en una tonelada de Costo Basados en la Composicion

Combination | material seco unitario de | masa total de de etanol
energia etanol producido | después de la
fermentacion

Costo Galones | Consumo $/ galén Mil WII Wt %

de de etanol | de agua

energia (Kg)

(%)
SE-SHCF 13.40 78.92 4973.72 0.1697 325 | 2113 4.02
SE-SSCF 12.42 81.49 4708.11 0.1524 3.11 19.37 4.20
LWH-AHF 53.95 66.47 9340.28 0.8118 404 |4712 2.41
LWH-AHCF 49.44 68.19 8586.75 0.7251 3.92 | 4222 2.64
LWH-SHF 13.45 72.38 5186.55 0.1858 3.63 | 24.03 3.75
LWH-SHCF 13.74 81.85 4345.53 0.1679 3.10 | 17.80 4.68
LWH-SSF 13.71 72.66 3506.88 0.1886 3.61 16.18 4.96
LWH-SSCF 13.92 81.43 4114.25 0.1709 3.12 | 16.94 4.89
DA-AHF 46.07 72.45 7147.48 0.6358 3.63 | 33.08 3.41
DA-AHCF 46.17 72.79 7147.48 0.6343 3.61 32.92 3.43
DA-SHF 9.72 79.07 3667.27 0.1229 3.24 | 15.55 5.13
DA-SHCF 9.95 85.05 3284.88 0.1170 294 | 12.95 6.07
DA-SSF 9.94 77.18 2408.60 0.1287 3.34 | 10.46 6.97
DA-SSCF 10.09 84.80 3284.88 0.1190 2.95 | 12.99 6.08
AFEX-SHCF | 27.48 90.87 6673.80 0.3024 2.69 | 24.63 3.79
AFEX-SSCF | 24.54 90.33 6047.71 0.2716 2.71 22.45 4.15

5.5.1 Consumo de energia incluyendo la etapa de separacion

En el sistema de separacion se especificaron las siguientes condiciones.

Para el stripping, 99.11 wt% de recuperacién y una pureza de etanol superior a 50

wt%, y para la columna de rectificacion 99.51 wt% de recuperacion y 92.01wt% de

pureza de etanol. Para estas especificaciones se muestran en la Tabla 5.7 las

condiciones de operaciéon de las columnas encontradas para cada combinacion.
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Tabla 5.7- Especificaciones para el sistema de separacién

Stripping con salida lateral

# Etapa de P Salida | Wt% Wit%

etapas | alimentacién | (atm) lateral | recuperacion | pureza
DA-AHF 35 1 1 14 99.11 50.52
DA-AHCF 35 1 1 14 99.11 50.61
DA-SHF 22 1 1 11 99.11 52.27
DA-SHCF 22 1 1 10 99.11 55.65
DA-SSF 22 1 1 12 99.11 55.06
DA-SSCF 22 1 1 10 99.11 55.66
AFEX-SSCF 28 1 1 16 99.11 50.60

Columna de rectificacion con condensador parcial

# Etapa de P Razén de | Wt% Wit%

etapas | alimentacién | (atm) | reflujo recuperacion pureza
DA-AHF 15 11 1 2.95 99.51 92.01
DA-AHCF 15 11 1 2.80 99.51 92.01
DA-SHF 15 12 1 2.60 99.51 92.01
DA-SHCF 15 11 1 2.44 99.51 92.01
DA-SSF 15 13 1 6.89 99.51 92.01
DA-SSCF 15 11 1 2.48 99.51 92.01
AFEX-SSCF | 25 17 1 9.96 99.51 92.01

La Figura 5.6 muestra el costo de energia basado en una tonelada de

material para los siete diagramas de flujo que fueron complementados con el

sistema de destilacion; el color negro representa el costo para las etapas de

pretratamiento y conversién, y el color gris el costo para la etapa de separacién.

Nuevamente, se hace una distincién entre las alternativas basadas en hidrélisis

acida e hidrdlisis enzimatica. En este caso se comparan DA-AHF y DA-AHCF, y se
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observa una ligera ventaja de la alternativa DA-AHCF. Por lo tanto, esta opcién se
selecciona como la mejor basada en hidrdlisis &cida. De las opciones basadas en
hidrélisis enzimatica, puede observarse que la combinacién DA-SSF tiene el valor
de composicion de etanol mas alto, pero requiere una mayor demanda de energia
en la etapa de separacidbn que opciones similares. No obstante que la
configuracion AFEX-SSCEF tiene el mejor rendimiento después de la fermentacion,
esta opcidn presenta altos requerimientos de energia en la etapa de separacién.
Este resultado se debe principalmente a que una cantidad de amoniaco
remanente de la etapa de pretratamiento dificulta alcanzar las especificaciones de
la columna de rectificacién. En las opciones basadas en hidrélisis enzimatica, las
combinaciones DA-SHF, DA-SHCF y DA-SSCF fueron seleccionadas para un

analisis posterior.

Costo de energia para el pretratamiento-conversién y separacién

I Pret-conv
[ Separacion

[2]
o
!

($/tonelada)
5

n
o
!

Costo de energia/tonelada de LCM seco

0 -

DA-AHF  DA-AHCF DA-SHF DA-SHCF DA-SSF  DA-SSCF AFEX-SSCF

Figura 5.6- Costo de energia incluyendo una etapa de concentracion de etanol
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5.5.2 Estimacion de costos fijos basados en el tamafho de tanques de

fermentacion e hidrolisis

De acuerdo con la Figura 5.6 las combinaciones DA-SHF, DA-SHCF y DA-
SSCF tienen costos por consumo de energia similares. Para respaldar una
eleccidn entre estas configuraciones se realizé la comparacion de los costos fijos
basados en el tamarfo de los tanques de reaccion. La Tabla 5.8 muestra los datos
de tiempo de residencia y velocidad de dilucién para cada etapa de conversion en

los que se basaron estas estimaciones.

Tabla 5.8- Tiempo de residencia y velocidad de dilucion

Etapa de Tiempo de Velocidad de Referencia
conversion residencia (hr) | dilucién (hr')
Fermentacion de |25 0.04 Lawford y
xilosa, col.(1998)
Co-fermentacion
Fermentacion de 10 0.1 Brethauer y
glucosa Wyman (2010)
Hidrolisis 120 0.0083 Ohgreny
enzimatica col.(2007)
SSCF 168 0.0059 McMillan y
col.(1999)

En la Tabla 5.9 se reportan los flujos volumétricos obtenidos de las
simulaciones, el volumen de reaccién estimado (Vr), y el volumen de reactor,
estimado como 20% mayor al volumen de reaccién. Se consideraron cuatro

opciones de volumenes de tanques para la implementacién de los reactores.
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Tabla 5.9- Tamano de reactor para cada configuracion

Flujo Vr (m®) Volume Volimenes de tanques (m®)
DA-SHF | (m®h) de reactor | 3500 [3000 |[2600 |2500
EHR 121.72 | 14665.06 | 17598.07 5 1
XFR 83.75 2093.75 | 2512.50 1
GFR 199.29 1992.9 2391.48 1
DA-SHCF
EHR 189.99 |22890.36 | 27468.43 |1 8
CFR 178.89 |4472.25 |5366.70 1 1
DA-SSCF
SSCFR 188.15 | 31889.83 | 38267.79 13

El costo para cada tanque se estimd con base en la informacion reportada
por Aden y col. (2002). El costo fijo anual fue estimado usando una depreciacién
lineal de 10 afios y suponiendo 350 dias de operacién por afo. En la Tabla 5.10 se
resumen los resultados para los costos y la produccion anuales. Por medio de la
relacion de estos datos se obtuvo el costo unitario por galén de etanol para las tres
configuraciones basadas en hidrélisis enzimatica. De acuerdo con estos
resultados, la configuracién DA-SHCF presenta el mejor comportamiento como

alternativa basada en hidrdlisis enzimatica.
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Tabla 5.10- Costos y produccién anual de etanol

Combinacién | Costo anual | Costo fijo Costo total | Produccién anual | $/galéon
de energia | anual ($/ano) | ($/ano) (galones/ afo)
($/ano)
DA-SHF 8600780 479944 9080724 27832699 0.3263
DA-SHCF 8539056 682395 9221452 29995775 0.3074
DA-SSCF 8610715 806960 9417675 29928179 0.3147

5.5.3 Resultados finales para la etapa de conversion

De este analisis para

la etapa de conversibn se obtuvieron dos

combinaciones pretratamiento-conversion como mejores opciones. La primera es

DA-AHCF, la cual esta basada en hidrdlisis acida, y la segunda alternativa es la

DA-SHCF, que se basa en hidrélisis enzimatica. El método DA resulto ser la mejor

alternativa como pretratamiento. La decision final entre ambas formas de

implementacién depende del costo para las enzimas que se tenga disponible.
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€ celuiosa celulosa
Co-fermentacion Co-fermentacién
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baja composicién baja composicion

Figura 5.7- Mejores configuraciones para la produccién de bio-etanol

Finalmente, de este analisis es posible estimar un valor maximo o target
para la contribucion de las enzimas por galén de etanol. Este valor se obtuvo
como la diferencia entre el costo unitario para las configuraciones DA-AHCF y DA-
SHCF, considerando uUnicamente el costo de energia. El calculo resulta en
$0.6343/gal6n-$0.1170/galon = $0.5173/galén. Esto representa que para
contribuciones mayores a este valor para el costo de etanol, debido al uso de
enzimas, no se recomienda usar hidrolisis enzimatica y se elegiria la hidrolisis
acida. Para contribuciones menores a este valor, el uso de hidrélisis enzimatica

resultara mas econdémico que la implementacion de hidrélisis acida.
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5.6 Conclusiones

Se desarrolld6 una evaluacion de combinaciones entre opciones de
pretratamiento y configuraciones de conversién. El andlisis inici6 con 16
combinaciones, las cuales incluyeron cuatro opciones de pretratamiento, medio de
hidrolisis acido y enzimatico, con formas de fermentacion convencional o
combinada. De este andlisis se seleccionaron las dos mejores alternativas, una
basada en hidrolisis acida (DA-AHCF), y la otra basada en hidrélisis enzimatica
(DA-SHCF). En este analisis se mostr6 que la producciéon de etanol basada en
hidrélisis enzimatica presenta un promisorio potencial desde el punto de vista
energético. Sin embargo, la decisién final entre el uso de hidrdlisis acida e
hidrélisis enzimatica depende principalmente del precio disponible de las enzimas;

ademas, de las configuraciones y tipo de reactores utilizados.

En este anadlisis se encontré6 que las combinaciones basadas en el
pretratamiento DA reportan el mejor comportamiento al comparar los criterios
econémicos y de consumo de agua. Las dos combinaciones basadas en el
pretratamiento AFEX resultaron en los mas altos rendimientos de produccion de

etanol.

El consumo de agua en la etapa de conversion es considerablemente alto,
los mejores resultados indican que se requiere de aproximadamente 11 Kg de
agua por Kg de etanol producido. Para el desarrollo de un proceso sustentable en

la produccién de etanol es necesario el reus6 del agua de las corrientes de salida.
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ANALISIS DE SISTEMAS DE PURIFICACION DE
BIOETANOL BASADOS EN EL PROCESO HIBRIDO
DESTILACION-SEPARACION CON MEMBRANAS



CAPITULO VI. ANALISIS DE SISTEMAS DE PURIFICACION DE BIOETANOL
BASADOS EN EL PROCESO HIiBRIDO DESTILACION-SEPARACION CON
MEMBRANAS

En este capitulo se presenta una comparacion entre dos formas de
implementar la purificacién de etanol usando un proceso hibrido destilaciéon-
separacibn con membranas. La separacidbn con membranas, en general, se
caracteriza por requerir bajo consumo de energia, pero sus costos de instalacién
son elevados. Una forma de predecir los costos de instalacién es en base al area
de membrana requerida para el proceso. Este analisis se basa en la comparacién
de areas requeridas para la separacién de etanol usando dos diferentes formas de
implementacion. Ademas, se comparan dos tipos de membranas, las basadas en

zeolitas y las basadas en silice amorfas.

6.1 Descripcidn de los procesos de pervaporacion y permeacion de vapor

La pervaporacion (PV) y la permeaciéon de vapor (VP) son los dos procesos
de separacion con membranas que se comparan en este trabajo. La principal
diferencia entre ambas formas de implementacién es el estado de agregacion de
la alimentacion, siendo liquido para la PV y vapor para la VP. La alimentacién
contacta un lado de la membrana, mientras que el otro lado se encuentra a menor
presion y produce un vapor de baja presién. El vapor generado se conoce como
permeado (P), mientras que la corriente que queda del lado de la alimentacién es

el retenido (R). La Figura 6.1 esquematiza los procesos de PV y VP.
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a) T Permeado b) T Permeado

Vapor a baja presion Vapor a baja presion
Membrana Membrana
—l- L. . — — Vapor presurizado | .
Alimentacion Liquido presurizado Retenido Alimentacion

Retenido

Figura 6.1- Representacion de pervaporacion (a) y permeacién de vapor (b)

La descripcion de ambos procesos puede basarse en el modelo de
solucién-difusion (Wijmans, 2004; Wijmans y Baker, 1993). La diferencia entre los
métodos es la forma para definir la fuerza de impulso. En el caso de VP, como
ambos lados de la membrana se encuentran en forma de vapor, la fuerza de
impulso puede expresarse como una deferencia de presiones parciales, y el flux a

través de la membrana se define por medio de la ecuacion (6.1).

P
Ji = TL * (pio — Pi1)

Donde:

J;: Flux a través de la membrana

P;: Coeficiente de permeabilidad

[: Grosor de la membrana

pio: Presion parcial en el lado de alimentacion de la membrana

pi.: Presion parcial en el lado del permeado de la membrana

. . . P; . .
Por conveniencia, el cociente TL se define como una sola variable, Q;, y

representa la resistencia a la transferencia de masa por unidad de longitud. Este

valor se define como permeancia. Si las presiones parciales se expresan en
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funcion de las composiciones molares y sustituyendo la definicibn de Q;, la

ecuacion (6.1) se transforma en

Ji = Qi * (xi,0Po — ¥i,1PD). (6.2)
Para el caso de PV, Wijmans y Baker (1993) propusieron expresar la
fuerza impulsora como una diferencia de presiones de vapor. Se sugieren dos
etapas secuenciales, las cuales son termodinamicamente equivalentes al proceso
de pervaporacion. Estas etapas son la evaporacién del liquido para producir una
fase de vapor saturado y la permeacion del vapor a través de la membrana
impulsada por un gradiente de presiones parciales. El proceso de la Figura 6.2 es

termodinamicamente equivalente al proceso de la Figura 6.1a.

T Permeado
Vapor a baja presion
Membrana
Vapor saturado
Alimentacién Liquido presurizado Retenido

Figura 6.2- Pervaporacién con un gradiente de presiéon de vapor

De este modo el flujo de masa en el proceso de pervaporacién también
puede basarse en la ecuacion (6.1), donde la presién parcial del lado de
alimentacion puede estimarse en funcién del coeficiente de actividad y de la
presidén de saturacion a las condiciones del liquido. Por lo tanto, la ecuacién (6.1)

aplicada a pervaporacidn se expresa como:
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Ji = Qi * (Xi0Vi0Pio" — YiiPo)- (6.3)

La permeancia Q; (resistencia a la transferencia de masa por unidad de
longitud) para membranas iguales y mezclas con los mismos componentes tiene el
mismo valor, tanto para el proceso de pervaporacién como para el proceso de

permeacion de vapor.
6.1.1 Estimacién de Q; como funcidén de la temperatura de alimentacion

Las membranas basadas en zeolitas y las membranas de silice amorfas
son dos tipos de membranas inorganicas e hidrofilicas que han sido aplicadas en
la deshidratacion de etanol. Durante la separacion, el retenido se enriquece en
etanol mientras que el permeado se enriquece en contenido de agua. En el caso
de estos dos tipos de membranas, de acuerdo con Sommer y Melin (2005) la
permeancia puede describirse por medio de la ecuacion (6.4).

Eif1 1 (6.4)
Qi = Qiresexp I T@f T

Donde la temperatura de referencia (T,.f) es 80C, y los parametros Q;,.r Y

E; fueron ajustados de pruebas experimentales. Los valores para el sistema

etanol-agua se muestran en la Tabla 6.1.
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Tabla 6.1- Valores de Q; y energia de activacién de la ecuacién (6.4) para el
sistema etanol-agua

Componente Qi (kg/m? hr bar) Energia de activacion
(kd/kmol)

Zeolita tipo A

Etanol 0.004 25.7

agua 11.31 17
Silice amorfa

Etanol 0.163 12.6

agua 13.29 13.3

*Valores reportados por Sommer y Melin (2005)
6.2 Balance diferencial en funcion del area de la membrana

Para predecir los flujos de retenido y permeado, sus composiciones, y en el
caso de pervaporacion la caida de temperatura en un modulo, se resuelve un
balance diferencial. En este balance los flujos, las composiciones y la temperatura
dependen del area del médulo. En el caso de VP no existe un cambio de fase, por
lo que no se requiere calor latente en el transporte de los componentes (Fontalvo y
col., 2005). Por lo que el cambio en la entalpia del liquido y la caida de la
temperatura a través de un modulo pueden ser despreciables. En este sentido se
requiere de la solucion del balance diferencial de masa global y por componente.

Las ecuaciones diferenciales se expresan como

dv _ (6.5)
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dxi . ]T (66)
@~ v Onm )
y
M
Pt r
Donde
V: Flujo de vapor en el retenido
Jr: Flujo total a través de la membrana
x;: Composicion del lado del retenido
¥p,i- Composicion del lado del permeado
A: Area del médulo
Las condiciones limite para el sistema de ecuaciones diferenciales son,
V(A=0)=F (6.7)
xi((A=0)=xp (6.8)
V(A) =R (6.9)
xi(A) = x (6.10)

La energia requerida para el cambio de fase, que se presenta en PV, es
consumida de la corriente liquida en el retenido, lo cual produce un cambio de
entalpia y la caida de temperatura dentro del médulo. Esta disminucién de la
temperatura se traduce en una disminucién en el flujo de masa a través de la

membrana. Para lograr la separacién deseada en PV, se requiere calentar la
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corriente de retenido entre modulos, por lo que debe resolverse un balance de
energia en las corrientes intermedias. El modelo para PV involucra tanto los
balances diferenciales de masa global y por componente como el balance
diferencial de entalpia en funcién del area del médulo. Las ecuaciones (6.11)-

(6.13) componen el sistema diferencial para pervaporacion.

dL (6.11)

a:—]T

% _ —Jf(;vpi %) (6.12)
y
Yp.i =]]—;
C;_’Z _ —]%(hv _ hty (6.13)
Donde

L: Flujo de liquido en el retenido
ht: Entalpia del liquido

h*: Entalpia de vapor

Las condiciones limite para el sistema de ecuaciones diferenciales se definen a

continuacion.

LA=0)=F (6.14)
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xi(A = 0) =XiF (615)

hL(A = 0) = hk (6.16)
L(A) =R (6.17)
xi(Ay) = xg (6.18)
hE(A,) = h (6.19)

La deduccién de estas ecuaciones se encuentra reportada en Bausa vy

Marquardt (2000).

Las entalpias de liquido y de vapor para una mezcla ideal se calcula

mediante (Seader y Henley, 1998)

¢ (6.20)
bt = ) 5kl - AH;)

i=1

: (6.21)

Aunque la mezcla etanol- agua tiene un comportamiento no ideal, las definiciones
de mezcla ideal, se tomara como ideal como primera aproximacion. De este modo,

para un sistema binario la ecuacién (6.13) se expresa de la siguiente forma

dht
Fri _]TT [R5 (1 = x1) + B2, (y2 — %) + X AH; ™ + x,AH; 7). (6.22)

Suponiendo que una fase de vapor saturado existe del lado de la
alimentacion (Figura 6.2), la condiciéon de equilibrio de fases se define por y; =

k;x;. Ademas, como la composicion es cercana a la azeotrdpica los valores k; son
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cercanos a la unidad; por lo tanto, y; — x; = 0. Simplificando la ecuaciéon (6.22)

resulta,

dnl

J 6.23
I A 4 ] (629

6.3 Proceso hibrido de separacion

El sistema hibrido analizado en este trabajo se representa en la Figura 6.3,
el cual consta de una columna de rectificacion seguida de un sistema de
membranas conectado por la corriente de destilado. El tipo de condensador de la
columna depende de la forma de operacién del modulo. La columna de
rectificacién que se combina con el método PV opera con un condensador total,
mientras que la columna que se combina con VP opera con un condensador

parcial.

)
P
TR
-

1

N

Figura 6.3- Proceso hibrido de separacion destilacién-separacidén con
membranas
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En este proceso hibrido, la etapa de separacibn con membranas se
compone de un arreglo de varios mdédulos. La distribucion que se propuso en este
trabajo para el caso de VP consiste en 5 médulos arreglados en paralelo. En el
caso de PV, se requieren n secciones de arreglos, y entre dos secciones seria
necesario usar un intercambiador de calor para incrementar la temperatura de la

corriente del retenido. La representacion del arreglo de médulos se muestra en la

Figura 6.4.
[ Permeado
- > —
[ et ====1 Siguiente
H 1 seccion de
Corriente del = H ‘_ﬁ_m'édulos
Lo ;
4 . .
. H H
[ H H
etenido ' '
_ \___Para ___i
PV
[
e

Figura 6.4- Seccion de modulos en la separacién con membranas

En PV existe una competencia entre el area de la membrana y el nimero
de intercambiadores empleados. El area minima requerida corresponde al uso de
un namero infinito de intercambiadores, y el nUmero minimo de intercambiadores a
un area infinita (Bausa y Marquardt, 2000). El costo fijo de este proceso es funcién
principalmente del &rea de la membrana, mientras que el costo de operacién
depende del consumo de energia. EI método VP presenta la ventaja de no se

requiere recalentar la corriente del retenido. En este método solo se recomienda
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que el vapor de la alimentacion ingrese al médulo ligeramente sobrecalentado

para evitar la caida de temperatura en el retenido (Roth y col., 2013).

6.4 Evaluacion de las alternativas de purificacion basadas en sistemas

hibridos

Este analisis esta basado en los datos de salida para la configuracién DA-
SHCF, la cual report6 el mejor comportamiento entre las opciones basadas en
hidrélisis enzimatica. La solucién para el sistema de separacién se dividié en dos
etapas. Por un lado, se realizé la simulacién de la columna de rectificacién en
Aspen plus usando la subrutina Radfrac, para un rango de presiones definido, y
por el otro, la solucion para la etapa de separacién con membranas se resolvié
usando Matlab. Se elaboraron dos co6digos para resolver los sistemas de
ecuaciones diferenciales descritos en la seccion 6.2. El area requerida se estimé
como una funcién de las presiones de alimentacién y la presion en el permeado.
Los datos de salida de la columna de destilacion (flujo molar, composicién molar y
temperatura) fueron usados como datos de entrada en el cédigo. De acuerdo con
la Figura 6.4, se supuso que la corriente de destilado se dividié en 5 sub-corrientes
de igual flujo; por lo tanto, el resultado de éarea requerida por médulo debe
multiplicarse por 5 para obtener el valor total de area en la seccién de médulos. En
las Tablas 6.2 y 6.3 se resumen los procedimientos implementados en Matlab para

la solucién a los sistemas de PV y VP.
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Tabla 6.2- Procedimiento de solucién en Matlab para PV

Declarar datos de entrada
Variar la presién de alimentacion en forma manual

Declarar ciclos

Ciclo 1. Calculos para varias presiones de permeado

Ciclo 2. Calculos por médulo (nimero maximo de médulos 10)

Ciclo 3. Calculos por incremento de unidad de area (area maxima por
modulo 200 m2, tamafio de incremento 1 m?)

Calculo de Qi
Estimar Ji
Estimar las composiciones en el permeado

Calcular la entalpia de vaporizacion a la temperatura de burbuja del
retenido

Solucién a los balances diferenciales de masa y energia
Calculo de la temperatura del retenido

Restriccion 1. Si la fraccion molar de etanol en el retenido es mayor o
igual a 0.9874, se alcanzo¢ la composicion deseada, se termina el ciclo
y todo el proceso. Si no se cumple se repite el procedimiento con el
nuevo valor de fracciéon mol como valor inicial.

Restriccion 2. Si la caida de temperatura es igual o mayor que 10K el
ciclo termina, y el procedimiento continua con otro mdédulo

Restriccion 3. Si se alcanza el area maxima de un modulo el ciclo
termina y se repite el proceso para un nuevo modulo.

Se realiza el balance de energia entre mddulos correspondiente al
calentamiento de la corriente de retenido.

Agrupar los resultados para el rango de presiones en el permeado

El procedimiento se repite para varias presiones en la alimentacion
Termina el proceso
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Tabla 6.3-Procedimiento de solucién en Matlab para VP

Declarar datos de entrada
Declarar los rangos de presién para la alimentacion y el permeado
Declarar ciclos

Ciclo 1. Calculos para las presiones de alimentacién

Ciclo 2. Calculos para las presiones del permeado

Ciclo 3. Calculos por incremento de unidad de area (area maxima por
médulo 1500 m2, tamario de incremento 1 m?)

Estimar Ji
Estimar las composiciones en el permeado
Solucioén al balance diferencial de masa

Restriccion 1. Si la fraccién molar de etanol en el retenido es mayor o igual
a 0.9874, se alcanzé la composicién deseada, se termina el ciclo y todo el
proceso. Si no se cumple significa que se requiere mas area para alcanzar
la composicion deseada.

Restriccion 2. Si se alcanza el area maxima del médulo el ciclo termina

Se agrupan los resultados para el rango de presiones en el permeado.

Agrupar los resultados para el rango de presiones en la alimentacion.

Termina el proceso

Con los valores obtenidos para la composicibn en el permeado se
estimaron las correspondientes temperaturas de burbuja. Estos resultados
sirvieron para identificar el rango de presiones de operacién que permiten el uso

de agua de enfriamiento para la condensacion del permeado.

74




6.5 Resultados

6.5.1 Consumo de energia en la columna de rectificacion como funcién de la

presion en el condensador

Se realizaron varias simulaciones de la columna de rectificacién para los
siguientes valores de presién en el condensador (Pp): 2.06, 2.33, 2.96, 3.45y 3.95
bar. La Figura 6.5 muestra los costos obtenidos para el consumo de energia. Los
resultados se reportan en base a una tonelada de materia prima y en base de un
galén de etanol producido. Los puntos para PV corresponden al uso de
condensador total en la columna, y los puntos para VP al uso de condensador
parcial. EI menor costo en el consumo de energia de la columna se obtuvo para

VP con la menor presién en el condensador.

Costo de energia en la columna de rectificacion por tonelada
de LCM y por galén de etanol

Costo de energia

Costo por galén de etanol

Presion en el condensador

Figura 6.5- Consumo de energia en la columna de rectificacién
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6.5.2 Resultados para la membrana basada en zeolita

En las Tablas 6.4 y 6.5 se presentan los valores de area requerida para los
métodos PV y VP, cuando se usa una membrana de tipo zeolita. La primera
columna en cada tabla muestra el rango de presiones en el permeado y la primera
fila muestra el rango en las presiones de alimentacién. En general, los valores de
area requerida son menores con el método PV. Se observa que cuando la
diferencia de presiones aumenta el area de separacion se reduce, para ambos
métodos. Ademas, los valores de area en los dos métodos tienden a igualarse; por
ejemplo, para los valores de presién de 0.05 bar y 3.96 bar el area requerida en el
método PV es 540 m? y el &rea para el método VP es 545 m?. Los resultados

donde el valor del area requerida fue mayor al limite por médulo no se reportan.

Tabla 6.4- Valores de area requerida para PV, usando membrana de zeolita

PV Area
Presion [bar] 3.95 3.45 2.96 2.33 2.06
0.05 540 820 1610 3805 6190
0.06 735/ 1430 2535| 6400
0.07 1175| 2085| 3870 9895
0.08 2155| 3095 5720
0.09 2915| 4690| 8085
0.1 3815| 6250| 10775
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Tabla 6.5- Valores de area requerida para VP, usando membrana de zeolita

VP Area
Presion [bar] 3.95 3.45 2.96 2.33 2.06
0.05 545 845| 1570| 4425
0.06 830| 1480| 2885
0.07| 1360| 2480 4735
0.08/ 2130| 3820 7060
0.09| 3120| 5460
0.1| 4320| 7385

En la Figura 6.6 se muestra el comportamiento de las tres variables que
fueron analizadas respecto al cambio en los valores de presiéon. El area total
requerida (Ay) y el flujo de etanol en el permeado (Peion) muestran dependencia,
tanto de la presion de alimentacién como de la presiéon en el permeado, mientras
que la temperatura de burbuja (T,) en el permeado depende principalmente de la
presion del permeado, mostrando una minima variacion con el cambio de presién
en la alimentacién. Estos resultados corresponden al método de PV. Los
resultados para el método VP mostraron la misma tendencia, y no se reportan. El
analisis de estas tres variables permite identificar la zona de operacién donde se
cumplen las condiciones para reducir la contribucion al costo total del proceso por
la etapa de purificacibn de etanol. Estas condiciones son una menor area
requerida, uso de agua de enfriamiento como medio de condensacion del

permeado, y minimas pérdidas de etanol.
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Area total para el proceso PV, usando una membrana
basada en zeolitas
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Figura 6.6- Resultados para la membrana de zeolita usando el método PV

6.5.3 Resultados para la membrana de silice amorfa

Cuando se us6 la membrana de silice amorfa, se obtuvieron los valores de
area requerida para PV y VP que se presentan en las Tablas 6.6 y 6.7. En este
caso, el método VP reporta los menores valores de é&rea requeridos. El

comportamiento en los valores de area requeridos es similar al que presenta la
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membrana de zeolita, pues cuando la diferencia de presiones aumenta el valor de
area requerida disminuye y los resultados para ambos métodos tienden a ser
similares. En general, los valores de area requeridos con la membrana de silice

son menores que los que se requieren con la membrana de zeolita.

Tabla 6.6- Valores de area requerida para PV, usando membrana de silice amorfa

PV Area

Presién [bar] 3.95 3.45 2.96 2.33 2.06
0.05 355 455 620 910 1145
0.06 390 515 705 1060 1385
0.07 425 560 780 1235 1680
0.08 470 640 860 1450 2040
0.09 515 730 960 1715 2305
0.1 580 795 1075 2010 2615
0.11 635 870 1200 2225 3000
0.12 700 940 1350 2465 3435
0.13 790 1030 1510 2760 3790
0.14 850 1125 1705 3120 4215

Tabla 6.7- Valores de area requerida para VP, usando membrana de silice amorfa

VP Area

Presion [bar] 3.95 3.45 2.96 2.33 2.06
0.05 330 405 510 755 940
0.06 360 445 570 875 1105
0.07 390 490 640 1010 1295
0.08 425 540 715 1155 1500
0.09 460 595 800 1320 1730
0.1 505 655 895 1495 1975
0.11 545 720 990 1685 2240
0.12 595 790 1095 1885 2520
0.13 645 865 1210 2100 2815
0.14 700 940 1325 2325 3130
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La Figura 6.7 muestra el comportamiento del area requerida, la temperatura
de burbuja y el flujo de etanol en el permeado para el método VP, usando la
membrana de silice amorfa. La tendencia es similar al caso de la membrana de
zeolita. El area y el flujo de etanol en el permeado dependen de las dos presiones,
mientras que la temperatura de burbuja sélo depende de la presion del permeado.
El comportamiento para el método PV es similar al reportado para VP. Como ya se
menciond, usando la membrana de silice se requiere menos area que cuando se
usa la membrana de zeolita; sin embargo, los valores de flujo de etanol en el
permeado son considerablemente mayores para la membrana de silice. Este
incremento en el flujo de etanol se debe principalmente a la menor selectividad de
la membrana de silice respecto a la de zeolita. En el caso del uso de la membrana
de silice, resulta necesario considerar el reciclo del permeado a la columna de

rectificacion para reducir las pérdidas de etanol.
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Area total para el proceso VP, usando una membrana
de silice amorfa
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Figura 6.7- Resultados para la membrana de silice amorfa usando el método VP

6.5.4 Resultados finales para el proceso hibrido de separacion

En la Tabla 6.8 se resumen los mejores resultados en cada caso. Bajo la

suposicion de que el area total requerida domina el costo total de la separacion

con membranas, se eligieron las condiciones de operacién donde se obtienen las
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menores areas sin comprometer el uso de agua de enfriamiento para la

condensacién del permeado.

Tabla 6.8- Condiciones seleccionadas para cada caso

Variable Membrana de zeolita Membrana de silice
PV VP PV VP

Pp (bar) 0.07 0.07 0.13 0.13

Pp (bar) 3.95 3.95 3.95 3.95

At (m°) 1175 1360 790 645

Pewon (Kg/hr) 16 21 398 392

Ty (K) 312 312 311 311

# Modulos 5 1 5 1

# 4 4

Intercambiadores

Costo de energia | 0.7293 0.1844 0.7293 0.1844

en la columna

($/galon)

De acuerdo con estos resultados, sin incluir una comparacién de costos
mas completa, se elige al método VP usando una membrana de silice amorfa para
la purificacion de etanol. Este método requiere la menor drea de membrana entre
las cuatro opciones. El consumo de energia en la columna de rectificacion es
menor que con el método de PV. Para minimizar las pérdidas de etanol en el
permeado se recomienda la implementacion del reciclo de esta corriente al

sistema de destilacion.
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6.6 Conclusiones

Se desarrollé un andlisis entre dos formas de implementacion del proceso
hibrido destilacién-separacién con membranas, incluyendo dos tipos de materiales
de membrana. Por medio de la comparacion del area total requerida se
determinaron las condiciones de operacion mas eficientes para la implementacion
de cada caso. Bajo la comparacién de estos resultados, se identificé al método VP
usando una membrana de silice amorfa combinado con destilacibn como la

alternativa con mejor potencial para la purificacion de etanol.

En los resultados se observé que tanto el area como el flujo de etanol en el
permeado dependen de las presiones de alimentacion y del permeado. La
temperatura de burbuja del permeado solo depende de la presion del lado del

permeado.
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CAPITULO VIL. RESULTADOS FINALES, CONCLUSIONES Y

RECOMENDACIONES

7.1 Resultados finales

El problema que se planteé en este trabajo consistié en la seleccion de las
mejores alternativas para la produccién de bio-etanol. En la Figura 7.1 se presenta
la solucién que se encontrd con una metodologia basada en el enfoque jerarquico.
Dos rutas mostraron el mejor potencial, las cuales se diferencian en la forma de
implementacion del proceso de hidrélisis. La decision entre el uso de hidrolisis
enzimatica e hidrdlisis acida dependera principalmente del costo disponible para
las enzimas. Ademas, el diseno del reactor tiene un papel muy importante para la

implementacién exitosa de la etapa de hidrélisis enzimatica.

Opciones de
Opciones de configuraciones de . .l
. ., Opciones de separacion
pretratamiento conversion
LC Hiddlisis Fermentacién Concentracion Purificacion
(Celulasa AHCF
Hemicelulosa CD —®» \pP Bioetanol
Lignina) anhidro
SHCF
Materia .
prima P Bioproducto

Figura 7.1- Solucion para el problema de produccion de bio-etanol

7.2 Conclusiones

Se desarrollé una metodologia para la sintesis de bio-refinerias basada en
el enfoque jerarquico. La metodologia se aplicd a la produccion de bio-etanol

dentro de una plataforma bio-quimica. Se demostr6 la efectividad del enfoque
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jerarquico para llevar a cabo la seleccion de alternativas en el campo de los bio-
procesos. El andlisis inicié con 72 posibles rutas de produccién, entre las que se
contemplaron 6 formas de pretratamiento, 6 formas de conversion, un método de
pre-concentracion y dos formas de purificacion. Entre las alternativas para cada
etapa del proceso se seleccionaron un método de pretratamiento, dos
configuraciones para la conversién y un método de purificacién. Finalmente, se
desarrollaron dos posibles rutas de proceso como las mas promisorias para su

implementacion.

7.3 Recomendaciones

Se proponen las siguientes recomendaciones para complementar este

trabajo:

1. Aplicar técnicas de integracion a las dos rutas seleccionas para evaluar la
potencial reduccién en el consumo de energia y de agua.

2. Evaluar el costo-beneficio de la separacidén de subproductos.

3. Evaluar el costo-beneficio de dos alternativas para el uso de la lignina, la
primera, como combustible en la generacién de energia para el uso interno
del proceso y la segunda como materia prima para la obtencién de
productos con valor agregado.

4. Realizar una comparacion de costos para los sistemas de separacion con
membranas, incluyendo varios tipos de membranas.

5. Incluir la evaluacién de otras opciones de pre-concentracidon y purificacién

en el sistema de separacion.
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APENDICE. DIAGRAMAS DE FLUJOS EN ASPEN PLUS

PRETRATAMIENTOS CON RECICLO DIRECTO
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Figure A1l. Pretratamientos SE, LHW y DA (en las opciones SE y LHW no hay entrada de 4cido)
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