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RESUMEN 

TITULO: EVALUACIÓN DE LA SOSTENIBILIDAD DE TECNOLOGÍAS 
EMERGENTES DE PRODUCCIÓN DE BIOCOMBUSTIBLES EN COLOMBIA 
APLICANDO CRITERIOS TÉCNICOS, AMBIENTALES Y ECONÓMICOS* 

AUTOR: DIEGO ARMANDO MARTINEZ MERLANO** 

PALABRAS CLAVES: BIOCOMBUSTIBLES, SOSTENIBILIDAD, ANÁLISIS DE 
CICLO DE VIDA 

DESCRIPCIÓN:  

La inexistencia de indicadores cuantitativos de sostenibilidad es actualmente una 
barrera que no permite comparar de manera efectiva dos o más procesos 
productivos, incluyendo las tecnologías emergentes de producción de 
biocombustibles. En esta tesis se plantean diferentes diseños conceptuales de 
procesos emergentes de producción de biocombustibles relacionados 
directamente con la cadena productiva de la palma africana y se plantea el uso de 
un indicador monetario de sostenibilidad. Los procesos fueron agrupados en tres 
grupos: procesos de producción de biodiesel (catálisis heterogénea y 
homogénea), procesos termoquímicos (metanol, hidrógeno, combustibles por la 
ruta Fischer-Tropsch)  y procesos bioquímicos de producción de etanol 
(pretratamiento ácido/base, organosolv y explosión de vapor), los cuales fueron 
simulados en Aspen Hysys para calcular su eficiencia energética y exergética. La 
sostenibilidad económica de los procesos bajo estudio fue analizada a través del 
Valor Presente Neto (VPN) y la Tasa Interna de Retorno (TIR). La sostenibilidad 
ambiental fue evaluada a través de la aplicación de la metodología del Analisis de 
Ciclo de Vida (ACV), cuantificando seis categorías de impacto ambiental con el 
método EPD® (Environmental Product Declarations) en Simapro 7.1®. Las 
categorías de impacto ambiental evaluadas fueron cambio climático, acidificación, 
formación de oxidantes fotoquímicos, deterioro de la capa de ozono, eutrofización 
y uso de energía no renovable. El desarrollo del indicador de sostenibilidad se 
basó en el cálculo de las externalidades ambientales y su inclusión en la 
evaluación económica, lo cual produce una variación de la rentabilidad de los 
procesos, generando un Valor Presente Neto Extendido (VPNex). Entre los 
procesos evaluados solo los procesos de producción de hidrógeno y combustibles 
líquidos por la ruta Fischer-Tropsch presentaron valores VPNex positivos. 
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ABSTRACT 

TITLE: EVALUATION OF SUSTAINABILITY OF EMERGING BIOFUEL 
PRODUCTION TECHNOLOGIES IN COLOMBIA APPLYING TECHNICAL, 
ENVIRONMENTAL AND ECONOMIC CRITERIA* 

AUTHOR: DIEGO ARMANDO MARTINEZ MERLANO** 

KEYWORDS: BIOFUELS, SUSTAINABILITY, LIFE CYCLE ASSESSMENT 

DESCRIPTION: 

The lack of quantitative indicators of sustainability is currently a barrier that does 
not allow to effectively compare two or more productive processes, including 
emerging biofuel production technologies. This thesis proposes different 
conceptual designs of emerging biofuel production processes directly related to the 
African palm production chain and proposes the use of a monetary indicator of 
sustainability. The processes were grouped into three groups: biodiesel production 
processes (heterogeneous and homogeneous catalysis), thermochemical 
processes (methanol, hydrogen, fuels by the Fischer-Tropsch route) and the 
biochemical processes for the production of ethanol (acid / base pretreatment, 
Steam explosion), which were simulated at Aspen Hysys to calculate their energy 
and exergetic efficiency. The economic sustainability of the processes under study 
was analyzed through the Net Present Value (NPV) and the Internal Rate of Return 
(IRR). Environmental sustainability was evaluated through the application of the 
Life Cycle Assessment (LCA) methodology, quantifying six environmental impact 
categories with the EPD® (Environmental Product Declarations) method in 
Simapro 7.1®. The environmental impact categories assessed were climate 
change, acidification, formation of photochemical oxidants, ozone layer depletion, 
eutrophication and use of non-renewable energy. The development of the 
sustainability indicator was based on the calculation of environmental externalities 
and its inclusion in the economic evaluation, which results in a change in the 
profitability of the processes, generating an Extended Net Present Value (VPNex). 
Among the evaluated processes only the production processes of hydrogen and 
liquid fuels by the route Fischer-Tropsch presented positive values of VPNex. 
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INTRODUCCIÓN 

 

El debate internacional sobre la sostenibilidad de la producción y uso de 

biocombustibles se enmarca en la crisis económica global, la preocupación 

creciente por la amenaza del cambio climático y las propuestas de producción más 

limpia. Este debate no ha sido superado porque la sostenibilidad de un producto 

es un aspecto complejo de analizar, ya que en el concepto mismo confluyen no 

solo variables ambientales sino también económicas y sociales. En el caso 

particular de los biocombustibles, la complejidad aumenta debido a lo extenso de 

su cadena productiva y las diferentes áreas que pueden verse afectadas directa e 

indirectamente por su producción. 

Actualmente existen pocos estudios enfocados a calcular cuantitativamente la 

sostenibilidad de los biocombustibles, ya que la mayoría de investigaciones en 

este sentido calculan indicadores económicos, sociales, y principalmente 

ambientales, de forma independiente. La selección y el cálculo de todos estos 

indicadores se realiza desde un punto de sostenibilidad pero no permite la 

comparación objetiva entre dos o más combustibles. Por lo tanto, es importante 

desarrollar cuantitativamente este parámetro o al menos tener una medida 

aproximada e imparcial de la misma. 

El número de posibles indicadores que se pueden utilizar es alto, pero tampoco 

hay consenso sobre cuáles deberían ser o no evaluados. Lo que sí es claro es que 

para evaluar la sostenibilidad de los biocombustibles se debe mantener un 

enfoque de ciclo de vida. También existen algunas directrices, como por ejemplo 

la Directiva 2015/1513 del Parlamento Europeo, sobre las características que 

deben tener los indicadores de sostenibilidad, entre las cuales se destaca que 

debe ser simple, accesible, aplicable a todas las materias primas, eficiente y sin 

costo. 

En Colombia, la sostenibilidad de los biocombustibles ha sido fuertemente 

criticada por quienes consideran que la exención de impuestos se traduce en 
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competencia desleal con otros sectores agrícolas que sí deben cumplir con la 

totalidad de los impuestos vigentes. Sin embargo, las políticas gubernamentales 

han tratado de direccionar la producción de los mismos hacia un desarrollo 

sostenible, intentando alcanzar los estándares de calidad implementados en otras 

regiones como Brasil y la Unión Europea.  

El objetivo de este documento es evaluar la sostenibilidad de las tecnologías 

existentes y emergentes de producción de biocombustibles  asociados a la cadena 

producción de la palma africana,  integrando aspectos técnicos, económicos y 

ambientales, a través de la aplicación del Análisis de Ciclo de vida y el Análisis de 

Procesos.  

En los capítulos 1, 2 y 3 se muestran y analizan cada uno de los procesos bajo 

estudio. El capítulo 1 está conformado por los procesos existentes y emergentes 

de producción de biodiesel a partir de aceite de palma africana. Se comparan la 

transesterificación homogénea (tradicional) con la transesterificación heterogénea 

básica como proceso emergente. En el capítulo 2 se analizan tres procesos de 

producción de biocombustibles a partir del gas de síntesis, el cual es obtenido por 

gasificación del raquis de palma. Los biocombustibles analizados son hidrogeno, 

alcanos por síntesis de Fischer-Tropsch y metanol. En el capítulo 3 se analizan 

tres procesos de producción de etanol, usando como pretratamientos explosión de 

vapor, un pretratamiento secuencial ácido/base y organosolv. 

En el capítulo 4 se presenta un análisis energético y exergético de todos los 

procesos bajo estudio en los capítulos anteriores. El capítulo 5 presenta la 

evaluación ambiental realizada a través del análisis de ciclo de vida. Por último, en 

el capítulo 6, se evalúa la prefactibilidad económica de los procesos industriales 

mediante la inclusión de las externalidades ambientales y se genera un indicador 

de sostenibilidad técnico-económico y ambiental. 
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1. PROCESOS DE PRODUCCIÓN DE BIODIESEL 

 

1.1. Introducción 

El biodiesel es una alternativa energética con alto potencial de reducción de 

emisiones de efecto invernadero, las cuales son producidas en gran medida por el 

uso de los combustibles fósiles [1, 2, 3]. Este potencial y positivo impacto 

ambiental ha impulsado la producción del biocombustible durante lo que va corrido 

del siglo XXl. En el año 2000, la producción de biodiesel fue prácticamente nula, 

siendo Europa el único continente que alcanzaba valores significativos de 

producción, con alrededor de 14300 barriles por día [4]. En ese entonces, 

Argentina se convertía en el único país, no solo de Suramérica, sino del continente 

americano en reportar producción de biodiesel (100 barriles/día). En los últimos 

años Europa se ha mantenido  como la región de mayor producción de biodiesel, 

alcanzando un 39% (2014) de la producción mundial [4, 5, 6]. Como región, 

Europa se ha mantenido fuerte, pero indudablemente, Estados Unidos se ha 

convertido en el mayor productor mundial de biodiesel, con 4800 millones de litros 

en el 2015 [6]. El top de países productores lo completan Brasil, Alemania, Francia 

y Argentina [5, 6, 7].  

La composición química del biodiesel, principalmente esteres de ácidos grasos, le 

proporcionan características físicas muy similares al aceite combustible para motor 

(ACPM), lo cual ha favorecido el uso comercial de sus mezclas en diferentes 

proporciones; y en la mayoría de casos, sin la necesidad de realizar 

modificaciones en los motores diésel [8]. El biodiesel puro puede liberar alrededor 

del 90% de la energía del diésel, lo que se traduce en un rendimiento similar de 

par motor y caballos de fuerza [9]. En cuanto a la combustión, el biodiesel muestra 

un número de características que lo hacen más deseable que los combustibles 

fósiles: un mayor número de cetano, no contiene aromáticos, casi sin azufre, y 10 

a 11% de oxígeno en peso [9, 10]. 
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Las características finales del biodiesel están ligadas fuertemente a la materia 

prima que se utilice, la cual le trasmite las particularidades de su composición. En 

Europa, la mayoría del biodiesel es producido a partir del aceite de colza, mientras 

en Estados Unidos, la materia prima utilizada es el aceite de soya [11]. En 

Colombia, desde un principio, cuando se puso en marcha el programa de 

biocombustibles, el aceite de palma africana se fortaleció como la principal materia 

prima, dadas las condiciones geográficas del país que favorecen altos 

rendimientos por hectárea cultivada. Los precios y la disponibilidad de la materia 

prima es lo que determina su uso en la producción de biodiesel en una región u 

otra. 

Los aceites vegetales están formados por triglicéridos (tri-esteres de glicerol) y 

ácidos grasos (ácidos carboxílicos de cadena alquílica). La presencia de ácidos 

grasos en los aceites se debe a la hidrólisis espontánea de sus compuestos 

originales, los triglicéridos. El biodiesel, por su parte, es producido por la 

transesterificación de los triglicéridos presentes en el aceite que se utilice como 

materia prima. En la reacción de transesterificación, una molécula de triglicérido 

reacciona con tres moléculas de alcohol, secuencialmente, en presencia de un 

catalizador, para producir primero diglicéridos, luego mono glicéridos y finalmente,  

glicerol y tres moléculas de monoéster (biodiesel) [12]. Todas las etapas de 

reacción son consideradas reversibles. 

El biodiesel que se comercializa a nivel mundial es producido principalmente 

mediante procesos de transesterificación en fase homogénea, empleando NaOH 

como catalizador debido a su bajo costo. [2]. La catálisis básica puede variar 

dependiendo de la materia prima y el pretratamiento que se sea necesario. Una 

ventaja de los catalizadores alcalinos es que dan lugar a reacciones rápidas. En 

general los procesos básicos de producción de biodiesel se llevan a cabo a bajas 

temperaturas (60-70ºC) y presiones (1.4-4.2 bar), con una baja concentración de 

catalizador (0,5% en peso) [13, 14]. A pesar de que el proceso es operable, solo 

se pueden transesterificar por catálisis básica los aceites y grasas que contengan 

muy bajas concentraciones de ácidos grasos libres. Los ácidos grasos libres 
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promueven la reacción de saponificación. La presencia de jabón produce un 

incremento en la viscosidad y complica la separación de los esteres. El agua 

también influye en la reacción de saponificación ya que promueve la formación de 

ácidos grasos libres. Por esta razón, la materia prima no debe sobrepasar un 

contenido de ácidos grasos de 0,5% (en peso) y los alcoholes deben ser anhidros 

[15]. De otra manera, la producción se verá afectada. Si el contenido de ácidos 

grasos libres en la materia prima es alto, las opciones consisten en pretratar el 

aceite mediante esterificación o neutralización. La esterificación consiste en la 

reacción de los ácidos grasos con un alcohol para producir alquil-esteres 

(biodiesel) y agua. Los catalizadores ácidos, como el ácido sulfúrico, se emplean 

para llevar a cabo la reacción de esterificación en condiciones moderadas [16]. En 

cuanto a la neutralización, los ácidos grasos son saponificados con una base 

fuerte, a menudo NaOH, transformándolos directamente en jabón y posteriormente 

separados. De esta manera, el aceite puede ser tratado posteriormente mediante 

la transesterificación tradicional. 

La transesterificación homogénea básica presenta como desventaja la necesidad 

de neutralizar el catalizador al finalizar la reacción, así como implementar etapas 

de purificación de productos. Además, como ya se mencionó, es extremadamente 

sensible a la presencia de agua y ácidos grasos que favorecen la saponificación. 

Por estas razones, en los últimos años ha existido una fuerte tendencia hacia el 

desarrollo de catalizadores heterogéneos que puedan ser utilizados en la 

producción de biodiesel y reemplazar los catalizadores homogéneos que 

actualmente se usan. El óxido de calcio (CaO) es uno de los catalizadores sólidos 

que se destaca en la transesterificación de aceites, ya que es estable, tiene una 

elevada actividad catalítica, su costo es bajo y puede ser utilizado por un tiempo 

prologado [17]. Meher et al. [18] obtuvieron biodiesel a partir de pongamia pinnata 

alcanzando altas conversiones usando Li/CaO. Otros catalizadores también han 

sido estudiados, como el Mg-Zr [19], nano-magnéticos (KF/CaO-Fe3O4) [20], 

óxidos de CaO modificados con trimetilclorosilano [21], catalizadores soportados 

como el EU2O3/Al2O3 [22], La/β Zeolita [23], KI/Al2O3 [24], y Na/NaOH/ϫ-Al2O3 [25]. 
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Todos estos catalizadores se caracterizan por ser de bajo costo y alcanzar altos 

rendimientos [26]. 

La implementación de procesos heterogéneos podría suponer una reducción en 

los requerimientos energéticos y de los costos de producción, al eliminar 

diferentes etapas del proceso actual como la neutralización del catalizador y el 

lavado del biodiesel, la cual implica el uso de grandes cantidades de agua, 

poniendo en juicio la sostenibilidad ambiental del proceso. Gou et al. [27] 

investigaron el uso de un silicato sódico como catalizador sólido en la producción 

de biodiesel, con el cual alcanzaron una conversión superior al 95%, usando 3% 

(w/w), 7,5 de relación molar metanol/aceite, 60°C de temperatura, 60 minutos y 

250 rpm. Tasic et al. [28] compararon los consumos energéticos de la catálisis 

homogénea y heterogénea del aceite de girasol, concluyendo que el proceso con 

catálisis heterogénea consume 2,5 veces menos energía que el proceso 

tradicional. Por su parte, Dossin et al. [29] afirman que los procesos de producción 

de biodiesel mediante el uso de MgO es uno de los procesos con mayor potencial 

de ser implementado industrial y comercialmente. 

La revisión de la literatura plantea un horizonte de investigación hacia el desarrollo 

de procesos de producción de biodiesel usando catalizadores sólidos de carácter 

básico. Por ésta razón, el fin de este capítulo es comparar, desde un punto de 

vista técnico, diferentes rutas de transesterificación heterogénea y homogénea del 

aceite de palma africana: (i) esterificación/transesterificación heterogénea, (ii) 

neutralización/ transesterificación heterogénea, (iii) esterificación/ 

transesterificación homogénea y (iv) neutralización/ transesterificación 

homogénea. 

1.2. Simulación de los procesos 

Los procesos se simularon en Aspen Hysys®. La mayoría de los compuestos 

utilizados en la simulación fueron encontrados en la librería de componentes del 

software, mientras que los componentes no disponibles en la base de datos, 

principalmente los triglicéridos, fueron creados como compuestos hipotéticos 

mediante el uso de la herramienta “hypomanager”, en la cual se utilizan la 
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estructura UNIFAC, densidad, temperatura de ebullición y propiedades críticas de 

dichos componentes. El aceite crudo de palma fue representado por los 3 

triglicéridos de mayor porcentaje y un ácido graso: tripalmitina 47.14%w, trioleína 

37.52%w, trilinoleína 11.54%w y ácido palmítico 3.8%w [30]. La Tabla 1.1 muestra 

las propiedades utilizadas para la creación de los triglicéridos en las simulaciones.  

Tabla 1.1 Propiedades críticas y estructura UNIFAC de los triglicéridos usados 

Sustancia Teb
* 

Tc
* 

Pc
*
  Vc

*
  FA EF 

  (K) (K) (kPa) (m
3
/kmol)     

Trioleína 822.5 943.2 322.4 3.25 0.56 (CH3)3(CH2)41CH(CH=CH)3(CH2COO)3 

Trilinoleína 820.9 942.8 321.9 3.21 4.59 (CH3)3(CH2)35CH(CH=CH)6(CH2COO)3 

Tripalmitina 804.6 923.3 328.3 2.94 6.80 (CH3)3(CH2)41CH(CH2COO)3 

Teb: Temperatura de ebullición, Tc: Temperatura critica, Pc: Presión crítica, Vc: Volumen crítico, FA: 

Factor acéntrico, EF: Estructura funcional. * Estimados por el método Gani-Constantinou. Fuente: 

[31, 32]. 

Se utilizó el modelo termodinámico NRTL (Non-Random Two Liquid) para modelar 

el equilibrio líquido-líquido de los sistemas, debido a la presencia de compuestos 

altamente polares como el metanol y el glicerol [30, 31, 33, 34]. Las estimaciones 

de los coeficientes de actividad binarios fueron calculadas por el método 

UNIQUAC [35]. El equilibrio líquido-vapor fue modelado a través del modelo de 

actividad NRTL-SRK, usando el método UNIFAC para la estimación de los 

coeficientes binarios vapor-líquido [34]. 

La calidad del biodiesel producido en cada uno de los procesos fue analizada a 

través de la norma EN-14214:2003. La composición, densidad y viscosidad del 

biodiesel fueron calculadas directamente por el software, mientras que otras 

propiedades, como  el punto de inflamación, índice de yodo y número de cetano, 

entre otras, particularmente asociadas a la calidad del biocombustible, fueron 

calculadas utilizando las correlaciones empíricas presentadas por García et al. [31] 

las cuales se muestran en la Tabla 1.2. 
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Tabla 1.2 Correlaciones para el cálculo de las propiedades  relacionadas con la calidad del 
biodiesel 

Propiedad Correlación Referencia 

Viscosidad cinemática (𝝁) 

Ln 𝜇𝑠𝑎𝑡−𝐶12:0−𝐶18:0 = −2,177 − 0,202𝑧 +
403,66

𝑇
+

109,77𝑧

𝑇
 

𝐿𝑛 𝜇𝐶18:1 = −5,03 +
2051,5

𝑇
 

𝐿𝑛 𝜇𝐶18:2 = −4,51 +
1822,5

𝑇
 

𝐿𝑛 𝜇 = ∑ 𝑦𝑖 ln 𝜇𝑖

𝑛

𝑖

 

[36] 

Numero de cetano (NC) 𝑁𝐶 =  ∑ 𝑦𝑖𝐶𝑁𝑖

𝑛

𝑖

 [37] 

Punto de inflamación (PI) 𝑃𝐼 (𝐾) = 0,3544 ∗ 𝑇𝑒𝑏
1,14711 ∗ 𝑧−0,07677 [38] 

Índice de yodo (IY) 𝐼𝑌 =  ∑ 𝑦𝑖𝐼𝑌𝑖

𝑛

𝑖

 [31] 

𝑧: Número de carbonos, 𝑇𝑒𝑏: Temperatura de ebullición, 𝑦𝑖: Fracción másica de cada 
metil-ester Fuente: García et al. [31] 

1.2.1. Pretratamiento de neutralización y refinación del aceite de palma 

El pretratamiento de neutralización fue llevado a cabo con NaOH. El flujo de NaOH 

fue ajustado para que reaccionara estequiométricamente con el contenido de 

ácidos grasos presentes el aceite crudo de palma. La mezcla fue calentada a 65°C 

y enviada a un reactor de conversión, donde el ácido palmítico fue convertido en 

palmitato de sodio. El palmitato de sodio (sólido) fue separado por centrifugación, 

mientras que la corriente líquida, rica en triglicéridos y libre de ácido ácidos 

grasos, fue calentada a 100°C para retirarle el contenido de humedad por 

evaporación en un separador flash. La corriente de fondo del separador, la cual 

representa el aceite de palma refinado, fue enviada a la etapa de 

transesterificación, dando por terminada la etapa de pretratamiento. La Figura 1.1 

muestra el diagrama de proceso del pretratamiento de neutralización de ácidos 

grasos, mientras que la Tabla 1.3 presenta las condiciones y propiedades de las 

corrientes más representativas de dicho diagrama. El Anexo A 1.1 muestra el total 

de las corrientes.  
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Figura 1.1 Diagrama del proceso de neutralización de ácidos grasos 

 
ACP: Aceite crudo de palma, PS: Palmitato de sodio, APN: Aceite de palma neutralizado. . 

Tabla 1.3 Flujos del proceso de neutralización de ácidos grasos (Figura 1.1) 

Variable/corriente PS NaOH APN ACP 9 5 4 

Fracción de vapor 0 0 0 0 0 0 0 

Temperatura (°C) 65,00 25,00 60,11 25,00 94,71 65,00 65,00 

Presión (kPa) 101,32 101,32 101,32 101,32 1,32 101,32 101,32 

Flujo molar (kmol/h) 0,98 0,98 7,52 8,50 7,52 8,49 9,48 

Flujo másico (kg/h) 275,15 39,14 6348,58 6602,29 6348,58 6366,28 6641,43 

Composición másica 
       Trioleína 0,00 0,00 0,39 0,38 0,39 0,39 0,37 

Trilinoleína 0,00 0,00 0,12 0,12 0,12 0,12 0,11 

NaOH 0,00 1,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 

Ácido palmítico 0,00 0,00 0,00 0,04 0,00 0,00 0,00 

H2O 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 

Tripalmitina 0,00 0,00 0,49 0,47 0,49 0,49 0,47 

Palmitato de sodio 0,99 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,04 

 

1.2.2. Pretratamiento de esterificación 

El aceite crudo de palma fue mezclado con metanol en una relación molar  ácido 

palmítico: metanol de 19:1. La corriente de entrada al reactor de esterificación fue 

acondicionada con ácido sulfúrico en un porcentaje correspondiente al 1 % del 

flujo másico de aceite y calentada a 60°C. El ácido sulfúrico fue escogido como 

catalizador ácido debido a que la reacción se lleva en condiciones moderadas y 

requiere menor consumo energético, razón por la cual es utilizado industrialmente. 

La reacción de esterificación fue modelada usando la cinética propuesta por 
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Zapata et al. [30], en la cual se proponen los valores de Ea=13300 kJ/ kmol y 

Ao=1,27 s-1 para la ecuación de Arrhenius. La corriente de salida del reactor de 

esterificación fue bombeada a una torre de lavado con agua, donde el catalizador 

fue removido. La corriente de fondo de la torre de lavado fue enviada a una torre 

de destilación, cuyo objetivo fue recuperar el metanol en exceso de  la reacción 

para una posterior reutilización. El aceite esterificado, producto del lavado, fue 

acondicionado para la etapa de transesterificación. La Tabla 1.4 muestra las 

condiciones de operación para las principales corrientes del proceso mostrado en 

la Figura 1.2, mientras el Anexo A1.2 muestra la totalidad de sus corrientes. 

1.2.3. Transesterificación heterogénea 

El aceite pretratado y el metanol fueron mezclados y calentados a 60°C. Luego, la 

mezcla fue enviada a un reactor PBR (Packed Bed Reactor), donde se llevó a 

cabo la reacción de transesterificación (ecuación 1.1), usando di-glicérido de calcio 

soportado en carbonato de calcio como catalizador sólido [39]. Fue necesaria la 

utilización de una cinética química que siguiera el modelo Langmuir- Hinshelwood, 

ya que es requerida por el software [40], y cuya ecuación se muestra en la 

ecuación 1.2. 

𝐴 + 3𝐵
𝐾
↔ 3𝐶 + 𝐷 (1.1) 

Donde A, B, C y D representan los triglicéridos, metanol, esteres metílicos y 

glicerol, respectivamente. 
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Figura 1.2 Diagrama del proceso de esterificación de ácidos grasos 

 
ACP: Aceite crudo de palma, AE: Aceite esterificado.  

Tabla 1.4 Flujos del diagrama de proceso de esterificación de ácidos grasos (Figura 1.2) 

Variables/corriente ACP AE 16 12 11 7 6 4 3 

Fracción de vapor 0 0 0 0 0 0 0 0 0 

Temperatura (°C) 25,00 29,71 25,00 64,50 35,00 35,00 59,21 46,89 25 

presión (kPa) 101,32 101,32 101,32 101,32 101,32 265,00 265,00 265,00 265 

Flujo másico (kg/h) 6602,29 6577,49 1058,51 540,96 1599,46 7263,71 7263,71 7263,71 661,42 

Composición másica 
         Trioleína 0,38 0,37 0,04 0,00 0,03 0,34 0,34 0,34 0,00 

Trilinoleína 0,12 0,12 0,00 0,00 0,00 0,10 0,10 0,10 0,00 

Tripalmitina 0,47 0,47 0,01 0,00 0,01 0,43 0,43 0,43 0,00 

Ácido Palmítico 0,04 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,03 0,00 

H2SO4 0,00 0,00 0,06 0,00 0,04 0,01 0,01 0,01 0,10 

Metanol 0,00 0,00 0,01 1,00 0,34 0,08 0,08 0,08 0,90 

Metil-palmitato 0,00 0,04 0,00 0,00 0,00 0,03 0,03 0,00 0,00 

H2O 0,00 0,00 0,88 0,00 0,58 0,00 0,00 0,00 0,00 
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𝑟𝐶 =

𝑘𝐶𝐵
−2 (𝐶𝐴𝐶𝐵

3 −
𝐶𝐶

3𝐶𝐷
𝐾 )

(1 + 𝐾𝐴𝐶𝐴 + 𝐾𝐵𝐶𝐵 + 𝐾𝐶𝐶𝐶 + 𝐾𝐷𝐶𝐷)2
 

(1.2) 

Donde rc representa la velocidad de reacción de los triglicéridos; k, la constante de 

velocidad; Ci, la concentración molar del componente i; K, la constante de 

equilibrio; y Ki, las constantes de adsorción asociadas a cada compuesto.  

Se utilizó la cinética propuesta por Hsieh et al. [39], escrita en el formato de la 

ecuación 1.2. La Tabla 1.5 muestra los valores utilizados para el coeficiente pre-

exponencial y la energía de activación en la reacción directa y reversa para cada 

triglicérido (numerador). Las constantes de adsorción  de A, B, C y D 

(denominador) fueron 1,2 L/mol, 0,01L/mol, 0,23 L/mol y 0,21 L/mol, 

respectivamente.  

Tabla 1.5 Parámetros de Arrhenius usados en la transesterificación heterogénea 

Compuesto 
Reacción directa Reacción reversa 

Ao (L/mol*h) Ea (J/mol) Ao(L/mol*h) Ea (J/mol) 

Trioleína 7,78E+07 42096 1,40E+08 47196 

Trilinoleína 7,78E+07 42096 4,36E+10 63096 

tripalmitina 7,78E+07 42096 4,36E+10 63096 

Fuente: Hsieh et al. [39] 

La corriente de salida del reactor, compuesta principalmente por esteres metílicos, 

metanol y glicerina, fue enviada a un separador de fases, simulada como una torre 

de extracción líquido-líquido con 4 etapas teóricas y a presión atmosférica. La fase 

liviana (biodiesel) fue retirada por la sección superior de la torre, mientras que la 

corriente de fondos, principalmente glicerol y metanol, fue enviada a una torre de 

destilación con el fin de recuperar el alcohol y aumentar la pureza de la glicerina. 

La Figura 1.3 muestra el diagrama de producción de biodiesel con 

transesterificación heterogénea. Las Tablas 1.6 y 1.7 muestran las propiedades de 

las principales corrientes al utilizar aceite neutralizado y esterificado, 

respectivamente. Los Anexos A1.3 y A1.4 muestran la totalidad de las corrientes. 
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Figura 1.3 Diagrama del proceso de producción de biodiesel mediante transesterificación 
heterogénea 

 
 

Tabla 1.6 Flujos del diagrama de proceso de producción de biodiesel mediante catálisis 
heterogénea a partir de aceite neutralizado (Figura 1.3) 

Variable/Corriente Glicerina Biodiesel Aceite 4 2 1 

Fracción de vapor 0 0 0 0 0 0 

Temperatura (°C) 25,00 26,93 60,11 38,43 60,00 60,51 

presión (kPa) 101,32 101,32 101,32 101,32 101,28 101,32 

Flujo molar (kmol/h) 9,32 22,67 7,52 513,34 233,01 233,01 

Flujo másico (kg/h) 861,82 6383,11 6348,58 35225,96 13578,89 13578,80 

Composición másica 
   Trioleína 0,00 0,00 0,39 0,00 0,00 0,18 

Trilinoleína 0,00 0,00 0,12 0,00 0,00 0,06 

Tripalmitina 0,00 0,00 0,49 0,00 0,00 0,23 

Metanol 0,00 0,00 0,00 0,18 0,48 0,53 

Glicerol 0,99 0,00 0,00 0,81 0,05 0,00 

Metil-oleato 0,00 0,39 0,00 0,00 0,18 0,00 

Metil-linoleato 0,00 0,12 0,00 0,00 0,06 0,00 

Metil-palmitato 0,01 0,49 0,00 0,00 0,23 0,00 

NaOH 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 

H2O 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 
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Tabla 1.7 Flujos del diagrama de proceso de producción de biodiesel mediante catálisis 
heterogénea a partir de aceite esterificado (Figura 1.3) 

Variable/corriente Glicerina Biodiesel Aceite 4 2 1 

Fracción de vapor 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 

Temperatura (°C) 25,00 25,07 60,00 39,83 60,00 64,61 

Presion (kPa) 101,32 101,32 101,32 101,32 101,32 101,32 

Flujo molar (kmol/h) 9,25 23,35 8,62 544,13 266,40 266,40 

Flujo másico (kg/h) 852,34 6582,36 6556,60 36538,84 15392,47 15392,39 

Composición másica 

Trioleína 0,00 0,00 0,37 0,00 0,00 0,16 

Trilinoleína 0,00 0,00 0,12 0,00 0,00 0,05 

Tripalmitina 0,00 0,00 0,47 0,00 0,00 0,20 

Metanol 0,00 0,00 0,00 0,20 0,48 0,52 

Glicerol 1,00 0,00 0,00 0,79 0,08 0,03 

Metil-oleato 0,00 0,37 0,00 0,00 0,16 0,00 

Metil-linoleato 0,00 0,12 0,00 0,00 0,05 0,00 

Metil-palmitato 0,00 0,51 0,04 0,01 0,23 0,03 

Ácido palmítico 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 
H2O 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 

 

1.2.4. Transesterificación homogénea 

La Figura 1.4 muestra el proceso de producción de biodiesel con 

transesterificación homogénea. Al iniciar el proceso, el metanol fue mezclado con 

el hidróxido de sodio, y la corriente resultante se mezcló con el aceite refinado. La 

relación molar metanol: aceite fue ajustada en 10:1, con el objetivo de asegurar la 

mayor conversión de triglicéridos. El flujo de NaOH fue ajustado como el 1%(w/w) 

de la corriente de aceite. La mezcla fue enviada al reactor de transesterificación, 

realizando un precalentamiento de la mezcla hasta 65°C. El modelo cinético usado 

fue el reportado por Foon et al. [41], en el cual se considera la reacción global 

como irreversible y es representada por la ecuación 1.3. 

−𝑟 =
𝑑𝐶𝑡𝑔

𝑑𝑡
= 𝑘𝐶𝑡𝑔𝐶𝑚𝑒 (1.3) 

Donde Ctg, concentración de triglicéridos mol/L; Cme, concentración de metanol 

mol/L; -r, velocidad de reacción mol/(L*s). El factor de frecuencia y la energía de 

activación de la ecuación de Arrhenius están dadas por: A= 9,1534x106 /(mol*s) y 

Ea= 60701 kJ/kmol. 
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Figura 1.4 Diagrama del proceso de producción de biodiesel mediante transesterificación homogénea en medio alcalino 
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Tabla 1.8 Flujos del diagrama de proceso de producción de biodiesel mediante catálisis 
homogénea a partir de aceite esterificado 

Variable/corriente Glicerol Biodiesel Aceite 7 6 4 2 

Temperatura (°C) 25,00 25,00 30,33 62,36 65,00 46,39 200,00 

Presión (kPa) 101,32 101,32 101,32 101,32 116,52 116,52 101,32 

Flujo molar (kmol/h) 8,25 23,93 9,97 80,48 113,28 113,28 32,80 

Flujo másico (kg/h) 716,70 6598,28 6616,44 2566,90 9928,06 9927,91 7361,22 

Composición másica 

Trioleína 0,00 0,00 0,37 0,00 0,00 0,25 0,00 

Ácido palmítico 0,02 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 

Metanol 0,00 0,00 0,01 0,99 0,26 0,33 0,00 

NaOH 0,01 0,00 0,00 0,00 0,01 0,01 0,01 

Metil-oleato 0,00 0,37 0,00 0,00 0,25 0,00 0,33 

Glicerol 0,96 0,00 0,00 0,00 0,07 0,00 0,09 
H2O 0,01 0,00 0,00 0,01 0,00 0,00 0,00 
H2SO4 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 

Na2SO4 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 

Metil-palmitato 0,00 0,51 0,04 0,00 0,34 0,03 0,46 

Metil-linoleato 0,00 0,12 0,00 0,00 0,08 0,00 0,10 

Trilinoleina 0,00 0,00 0,12 0,00 0,00 0,08 0,00 

Tripalmitina 0,00 0,00 0,47 0,00 0,00 0,31 0,00 

 

Tabla 1.9 Flujos del diagrama de proceso de producción de biodiesel mediante catálisis 
homogénea a partir de aceite neutralizado 

Variable/corriente Glicerol Biodiesel Aceite 7 6 4 2 

Temperatura (°C) 25,00 25,00 60,11 64,53 65,00 55,87 200,00 

Presión (kPa) 101,32 101,32 101,32 101,32 116,52 116,52 101,32 

Flujo molar (kmol/h) 8,18 22,99 7,52 54,12 85,77 85,77 31,65 

Flujo másico (kg/h) 713,16 6386,94 6348,57 1741,25 8875,96 8875,78 7134,71 

Composición másica 

Trioleína 0,00 0,00 0,39 0,00 0,00 0,28 0,00 

Metanol 0,00 0,00 0,00 0,99 0,19 0,28 0,00 

NaOH 0,00 0,00 0,00 0,00 0,01 0,01 0,01 

Metil-oleato 0,00 0,39 0,00 0,00 0,28 0,00 0,35 

Glicerol 0,97 0,00 0,00 0,00 0,08 0,00 0,10 
H2O 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 

H2SO4 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 

Na2SO4 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 

Metil-palmitato 0,00 0,49 0,00 0,00 0,35 0,00 0,44 

Metil-linoleato 0,00 0,12 0,00 0,00 0,09 0,00 0,11 

Trilinoleina 0,00 0,00 0,12 0,00 0,00 0,09 0,00 

Tripalmitina 0,00 0,00 0,49 0,00 0,00 0,35 0,00 
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La corriente de salida del reactor fue enviada a una torre de destilación, en la cual 

se recuperó un gran porcentaje de metanol para su posterior recirculación. La torre 

de destilación fue operada con 6 platos y una relación de reflujo de 1,7. La 

corriente de fondo de la torre de destilación, compuesta principalmente por 

ésteres, glicerol y NaOH, fue enfriada y llevada a una torre de lavado con agua. El 

biodiesel fue obtenido por la sección superior de la torre, mientras que la corriente 

de fondo fue tratada con el fin de neutralizar el catalizador, recuperar agua de 

proceso y aumentar la pureza de la glicerina obtenida. La topología de la planta en 

Hysys se mantuvo igual al utilizar aceite neutralizado o esterificado; no obstante, 

los flujos y composiciones presentan variaciones. Las Tablas 1.8 y 1.9 muestran 

las diferencias antes mencionadas. Los Anexos A1.5 y A1.6 presentan la totalidad 

de las corrientes para cada pretratamiento bajo estudio.  

1.3. Resultados 

El proceso de transesterificación heterogénea con pretratamiento de esterificación 

de ácidos grasos alcanzó una producción de 6582 kg/h de biodiesel a partir de 

6602 kg/h de aceite de palma. Para alcanzar esta producción (6582kg/h) se 

utilizaron 786 kg/h de metanol (737 kg/h en la transesterificación y 49 kg/h en la 

esterificación). La producción de glicerina fue de 852 kg/h. La transesterificación 

heterogénea con neutralización de ácidos grasos requirió de 6602 kg/h de aceite y 

731,5 kg/h de metanol para obtener 6383 kg/h de biodiesel y 861,8 kg/h de 

glicerina. 

En relación a la transesterificación homogénea con esterificación, la producción  

fue de 6598 kg/h de biodiesel y 716 kg/h de glicerina. En este proceso se utilizaron 

678 kg/h de alcohol. Por otro lado, el proceso homogéneo con neutralización 

produjo 6387 kg/h de biodiesel y 713 kg/h de glicerina, usando 722 kg/h de 

metanol. La Tabla 1.10 resume los rendimientos másicos de cada proceso bajo 

estudio, comparándolos con los datos reportados en la literatura, permitiendo 

evidenciar que no existe una diferencia significativa en las relaciones másicas de 

biodiesel y materias primas. 

 



 

37 
 

 Tabla 1.10. Relación de productos y materias primas en los procesos estudiados 

Aceite Proceso T (°C) 

Relación másica 

Ref. Biodiesel/ 
aceite 

Metanol/ 
biodiesel 

Palma 
Neu. (NaOH)/ T. Het. 
(Ca(C3H7O3)2/CaCO3) 

60 0,966 0,110 Autor 

Palma 
Est. (H2SO4)/ T. Het. 
(Ca(C3H7O3)2/CaCO3) 

60 0,997 0,119 Autor 

Trioleína T. Het. (CaO) 60 1,003 0,107 [28] 

 
 

    
Palma Neu. (NaOH)/ T. Hom. (NaOH) 65 0,999 0,111 Autor 

Palma Est. (H2SO4)/ T. Hom. (NaOH) 65 0,967 0,108 Autor 

Trioleína T. Hom. (KOH) 30 0,969 0,114 [28] 

Trioleína Est. (H2SO4)/T. Hom. (NaOH) 60 0,954 0,136 [42] 

Trioleína T. Hom. (NaOH) 60 0,952 0,117 [14] 

Aceite usado Est. (H2SO4)/T. Hom. (NaOH) 70/60 0,949 0,128 [14] 

Aceite usado Est. (H2SO4)/T. Hom. (NaOH) 60 0,988 0,166 [43] 

T. Het. : Transesterificación heterogénea, T. Hom. : Transesterificación homogénea, Neu. 
: Neutralización, Est. : Esterificación.  

La similitud en las relaciones másicas obtenidas podría ser explicada como el 

resultado de dos factores: 

El primero, las altas conversiones que se obtuvieron al utilizar los modelos 

cinéticos descritos anteriormente. En el caso del modelo usado en el 

pretratamiento de esterificación, la conversión del ácido palmítico a  metil-ester 

alcanzó el 94,9%. Diversas investigaciones reportan conversiones de ácidos 

grasos superiores al 90% usando ácido sulfúrico como catalizador en aceites de 

diferentes grados de acidez [44, 45, 42]. En la transesterificación homogénea, el 

modelo propuesto por Foon et al. [41] sugiere una conversión casi completa de los 

triglicéridos del aceite de palma (99,98%), lo cual corresponde con los datos 

experimentales reportados por el mismo autor.  Estos valores de conversión 

también coinciden con los reportados por otros autores. Tasic et al. [28] reportan 

una conversión del 98% en la metanólisis de aceite de palma a 70°C usando 

NaOH como catalizador. West et al. [42] reportan una conversión de 95% de 

triglicéridos en la simulación de un proceso alcalino a partir de aceites usados. 

Darnoko et al. [46] muestran conversiones del 73% (50°C) y 82% (65°C) de 

triglicéridos de aceite de palma en medio alcalino en solo 4 minutos de reacción. 
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Por su parte, Freedman et al. [47] reportan que la transesterificación de aceite de 

girasol y soya alcanzan conversiones de 80% (60°C) de los triglicéridos en 1 

minuto de reacción y conversión completa a los 60 minutos. Por último, al utilizar 

la cinética propuesta por Hsieh et al. [39] para modelar la transesterificación 

heterogénea la conversión de aceite de palma fue del 99,95%.  El mismo autor 

reporta un rendimiento del 95% de biodiesel en la reacción de transesterificación a 

60°C, lo cual respalda el valor calculado en la simulación. Las conversiones de los 

triglicéridos en las reacciones de transesterificación que fueron calculadas a través 

de la simulación de procesos corresponden únicamente  a las condiciones 

presentadas por los autores de los modelos cinéticos, es decir, asumiendo una 

reacción irreversible de segundo orden para la transesterificación homogénea 

(Foon et al. [42]) y un modelo de adsorción Langmuir-Hinshelwood para el 

modelamiento de la transesterificación heterogénea (Hsieh et al. [40]) . 

El segundo factor está relacionado a las etapas de separación y purificación de los 

productos, donde a pesar de que los procesos homogéneos requieren de un 

mayor número de etapas e insumos para lograr la purificación del biodiesel que los 

procesos heterogéneos, dicha separación y purificación es posible en ambos 

casos. Esto se debe a que el paquete termodinámico seleccionado (NRTL) sugiere 

la existencia de dos fases, una fase liviana rica en ésteres y ácidos grasos; y una 

fase pesada compuesta principalmente de agua, glicerina, metanol y NaOH. Los 

resultados obtenidos con el paquete NRTL son consistentes con los reportados 

por Andreatta et al. [48] y Negi et al. [49], quienes analizan el equilibrio líquido-

líquido de sistemas ternarios metanol-glicerol-biodiesel. 

El pretratamiento de esterificación de ácidos grasos presenta una ventaja sobre el 

pretratamiento de neutralización de 199 kg/h de biodiesel por cada 6602 kg/h de 

aceite crudo de palma que ingresa al proceso, lo cual representa en el mejor de 

los casos un incremento del 3,2% en la producción. No obstante, este aumento en  

la producción requiere de un proceso más complejo que la neutralización  ya que 

implica la destilación de 16,89 mol/h de metanol en exceso de la reacción y el 

manejo de materias con alto grado de causar corrosión. La comparación entre los 
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procesos de transesterificación también permite resaltar el exceso de alcohol 

como un aspecto fundamental. Mientras en el proceso homogéneo, a la salida del 

reactor de transesterificación se maneja un flujo del orden de los 9000 kg/h, en el 

proceso heterogéneo se incrementa al orden de 16000 kg/h, lo cual se convierte 

en una desventaja para este último ya que se requieren recircular un mayor flujo 

de metanol. 

 El biodiesel producido en cada una de las simulaciones cumple las propiedades 

de la norma EN-14214:2003, excepto la viscosidad, cuyo valor se encuentra por 

debajo del límite inferior establecido. La Tabla 1.11 muestra la calidad del 

biodiesel obtenido de acuerdo a la norma EN-14214:2003. 

Tabla 1.11. Parámetros de calidad del biodiesel de acuerdo a la norma EN 14214:2003 

Propiedad Límites 
T. Heterogénea T. Homogénea Otros 

Trabajos PN PE PN PE 

Contenido de éster [% m/m] >96,5 99,88 99,73 99,88 99,4 
97,7 [37] 
98,6 [31] 

Densidad a 15°C [kg/m³] 860-900 881,4 881,2 879,9 881 
885,5 [31] 
875,0 [51] 
864,4 [52] 

Viscosidad cinemática a 40°C 
[mm²/s] 

3,5-5,0 1,78 1,73 1,77 1,74 

4,5 [31] 
4,5 [37] 

4,55 [53] 
4,71 [52] 

Número de cetano >51 58 61 61 58 
61 [37] 

57,3 [52] 
49,13 [51] 

Índice de yodo <120 54,1 52,4 54,0 52,4 55,2 [31] 
57 [37] 

T: Transesterificación, PN: Pretratamiento de neutralización, PE: Pretratamiento de 
esterificación  

La densidad del biodiesel de aceite de palma calculado por el software se 

encuentra acorde con los valores reportados en la literatura, lo cual indica que la 

correlación que éste utiliza, COSTALD (COrresponding STAtes Liquid Density), 
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propuesta por Hankinson et al. [50] es apropiada para el cálculo de la densidad del 

biodiesel debido al carácter no polar de sus componentes. 

En el caso de la viscosidad cinemática, la Tabla 1.11 muestra que los valores 

calculados por HYSYS se encuentran entre 1,73 mm²/s y 1,78 mm²/s, mientras 

que la literatura reporta viscosidades experimentales de 4,5 mm²/s. Este desfase 

se debe a que el software calcula por defecto esta propiedad a partir de la 

correlación propuesta por Twu [54], la cual es apropiada para hidrocarburos de 

cadena lineal con punto de ebullición superior a 155°F. Los compuestos como el 

metil-oleato, metil-linoleato y metil-palmitato se encuentran en la librería de 

componentes de HYSYS,  y  en esta base de datos reportan viscosidades 

cinemáticas de 7,03 mm²/s, 0,82 mm²/s, y   0,939 mm²/s, respectivamente. No 

obstante, los valores calculados a partir de la correlación propuesta por 

Krisnangkura et al. [36] para dichos compuestos (en el mismo orden) son de 4,59 

mm²/s, 3,71 mm²/s y 5,158 mm²/s. Aunque los valores de viscosidad cinemática 

calculados por el software (Twu [54] ) no tienen una incidencia más relevante que 

el de  analizar la calidad de biodiesel, es evidente que no son correctos, ya que a 

partir de Krisnangkura et al. [36] el biodiesel producido presenta  una viscosidad 

entre 4,51mm2/s y 4,63 mm2/s , valores ajustados a la norma. 

En relación a la calidad de la glicerina producida, y teniendo en cuenta la 

clasificación reportada por Posada et al. [55],  el proceso de transesterificación en 

fase homogénea con pretratamiento de esterificación produjo glicerina cruda, cuya 

composición alcanzó un 95% (en peso), contaminada principalmente por agua, 

pequeñas fracciones de ácidos grasos y metanol. La calidad de la glicerina mejora 

cuando el pretratamiento es de neutralización, ya que alcanza una pureza del 

97,1%, valor muy cercano a la glicerina de tipo técnica (mínimo 98% de pureza, 

[55]). En los procesos de transesterificación heterogénea la pureza de la glicerina 

aumenta al 99,4% y 99,6% para los pretratamientos de esterificación y 

neutralización, respectivamente; lo cual se debe a la inexistencia de las etapas de 

lavado y neutralización del catalizador. 
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1.4. Conclusiones 

Se simularon en Aspen Hysys® cuatro procesos de producción de biodiesel, cada 

uno con capacidad de procesar 6602 kg/h de aceite de palma, usando 

neutralización y esterificación de ácidos grasos como pretratamientos a la 

posterior transesterificación de los triglicéridos. Los cuatro procesos analizados 

son viables técnicamente y alcanzan rendimientos biodiesel/aceite superiores al 

95%. Los procesos con pretratamiento de esterificación aumentaron la producción 

de biodiesel en un máximo del 3,2% sobre los procesos con pretratamiento de 

neutralización. Con los dos pretratamientos se cumplió el objetivo de reducir el 

contenido de ácidos grasos del aceite a un porcentaje inferior al 0,5% (peso). Las 

reacciones fueron simuladas mediante modelos cinéticos reportados en la 

literatura, con los cuales se obtuvieron porcentajes altos de conversión de aceite 

en todos los casos: 94,9% en la esterificación  de ácidos grasos, 99,98% en la 

transesterificación en fase homogénea y 99,95% en la transesterificación en fase 

heterogénea.  

En los cuatro procesos analizados se produjo biodiesel de alta calidad, con un 

contenido de éster superior al 96,5%, cumpliendo los parámetros de la norma EN 

14214:2003. Con los procesos heterogéneos se obtuvo glicerina de tipo técnico, 

alcanzando una pureza mínima de 99,4%, mientras que con los dos procesos 

homogéneos se obtuvo glicerina cruda. La calidad de la glicerina mejoró 

levemente al utilizar el pretratamiento de neutralización. 

El pretratamiento de neutralización es relativamente más sencillo que la 

esterificación ya que utiliza un menor número de equipos y evita el uso de 

materias primas altamente corrosivas como el H2SO4. Asimismo, la 

transesterificación heterogénea requiere de un menor número de etapas y 

presente un menor número de efluentes que el proceso en fase homogénea. Dada 

la homogeneidad de los resultados, estos aspectos podrían ser significativos y 

perfilar al pretratamiento de neutralización y la transesterificación heterogénea 

como las mejores opciones. No obstante, es imprescindible desarrollar  análisis 

energéticos y económicos que determinen la viabilidad de los casos bajo estudio. 
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La transesterificación heterogénea tiene el potencial para elevar la sostenibilidad 

de la cadena productiva de biodiesel, para lo cual las investigaciones deben 

focalizarse en el desarrollo de catalizadores sólidos que alcancen altas 

conversiones con bajas relaciones alcohol/aceite, la principal desventaja de este 

proceso.  
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2. PROCESOS TERMOQUÍMICOS DE PRODUCCIÓN DE 

BIOCOMBUSTIBLES 

2.1. Introducción 

La gasificación es una tecnología cuyo desarrollo se ha forjado durante varias 

décadas. Se estima que los primeros gasificadores aparecieron en Alemania en 

1839 y desde sus orígenes se han ido mejorando con el fin de elevar su eficiencia 

energética [1]. Fue una tecnología ampliamente utilizada entre 1939 y 1945, 

cuando tuvo lugar la Segunda Guerra Mundial, debido a la escasez del petróleo 

[2]. Después de la guerra, los bajos costos de los derivados del petróleo, en 

relación con la gasificación, hicieron que la tecnología se relegara a un segundo 

plano [1]. Desde entonces, es más común encontrar gasificadores en zonas 

alejadas de los centros urbanos, donde no existen conexiones a redes eléctricas 

[3]. Actualmente, la gasificación ha vuelto a ganar importancia, ya sea por la 

necesidad que tienen los países consumidores de petróleo de diversificar su 

canasta energética y reducir las emisiones de gases de efecto invernadero, dos 

aspectos que están fuertemente ligados uno del otro.  

La gasificación es un proceso de oxidación parcial termoquímico en el que las 

sustancias carbonosas presentes en la materia prima se transforman en un gas 

combustible de bajo poder calorífico, comúnmente denominado gas de síntesis [4]. 

La Figura 2.1 muestra la producción histórica de gas de síntesis y su proyección 

hasta el año 2016. La capacidad global de producción de gas de síntesis se 

estima en 70817 MWth, producidos en 144 plantas con un total de 412 

gasificadores. Además, un total de 11 plantas con 17 gasificadores se encuentran 

en construcción y 37 plantas con 76 gasificadores están en etapa de planeación 

para ser construidas antes del año 2017 [5]. La gran mayoría de estas plantas 

utilizan o utilizarán carbón y petróleo como materia prima, y se proyecta un 

crecimiento de tan solo 0,1% en la producción de gas de síntesis a partir de 

biomasa hasta el año 2016 [5]. 
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La razón de este leve incremento en energías renovables es que la gasificación 

puede llegar a ser considerada una tecnología rígida, ya que la operación del 

proceso depende del combustible de entrada [6], y cuando se trata de residuos 

agroindustriales,  pueden existir variaciones en la composición de la misma, lo que 

conlleva a inestabilidad en la operación, formación de alquitranes, pérdida de 

eficiencia y problemas de escalamiento, etc. [7]; desventajas que se acentúan 

dependiendo del tipo de gasificador que se utilice.  

En términos generales, es posible encontrar tres tipos de gasificadores: (i) lecho 

fijo, (ii) lecho fluidizado y (iii) lecho arrastrado [8]. Los gasificadores de lecho fijo se 

caracterizan porque el combustible se encuentra apoyado sobre sobre una parrilla 

fija que permite la remoción de las cenizas. En algunos casos, son denominados 

gasificadores de lecho móvil, refiriéndose al movimiento descendente del 

combustible a medida que reacciona. Dependiendo de la entrada del agente 

gasificante se clasifican como updraft, donde el combustible y el agente ingresan 

en contracorriente; downdraft, donde combustible y agente entran en paralelo; y 

por último, crossflow, donde el agente y el gas producido entran y salen de forma 

Fuente: 2010 Worldwide Gasification Database 

[5]. 

Figura 2.1 Producción global acumulada de gas de síntesis 
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lateral, respectivamente [6, 9, 10, 11]. Todos los gasificadores de lecho fijo 

presentan baja transferencia de calor y masa, con lo cual se generan grandes 

cantidades de alquitranes y char. Sin embargo, este tipo de reactores son los más 

sencillos de operar y son comúnmente usados a pequeña escala. En los 

gasificadores de lecho fluidizado, como su nombre lo indica, el agente gasificante 

mantiene en suspensión y continuo movimiento al combustible, proporcionándole 

al sistema alta velocidades de transferencia de masa y calor [12]. Los 

gasificadores de lecho fluidizado pueden ser de dos tipos: burbujeante o 

circulante. Finalmente, los gasificadores de lecho arrastrado, en los cuales el 

combustible entra al reactor arrastrado directamente por el agente gasificante, 

presentan la más alta tasa de conversión y tiempos de residencia muy cortos, lo 

cual los hace favorables para altos rangos de producción [13]. 

Independientemente del tipo de lecho, ya sea móvil, fluidizado o arrastrado, en un 

procesos de gasificación es posible encontrar cuatro etapas, entre las cuales no 

es posible establecer un límite claro o especifico [14]. La etapa de calentamiento y 

secado de los sólidos, donde el combustible absorbe calor sensible para elevar su 

temperatura y calor latente para la evaporación de su contenido de humedad. En 

un proceso de gasificación el contenido de humedad del combustible debe estar 

entre 10% y 15%. Por esta razón, al utilizar biomasa es necesaria una etapa de 

secado como acondicionamiento previo que reduzca su alto contenido de agua 

(40%-60%). En la etapa de pirólisis del combustible, la cual ocurre entre 150 - 

400°C, se tiene como resultado la formación de un sólido carbonaceo, conocido 

como “char”, y gases como CO2, H2, H2O y ácidos orgánicos. En la etapa de 

oxidación, se lleva a cabo la combustión parcial del residuo carbonoso con el 

agente gasificante, elevando la temperatura del sistema, mientras que en la etapa 

de reducción el char es convertido principalmente en CO, CH4 y H2 [6]. 

Indudablemente, la composición del gas de síntesis depende de las condiciones a 

las que se lleven a cabo cada una de las etapas de gasificación, así como también 

del agente gasificante que se utilice: aire, vapor de agua u oxígeno [15]. Si se 

gasifica con aire, una gran fracción del gas de síntesis es nitrógeno, lo cual lo hace 
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un gas con un poder calorífico muy bajo. La gasificación con vapor de agua u 

oxígeno aumenta la fracción de hidrógeno en la corriente de producto, aumentado 

su poder calorífico [16]. La composición y el contenido energético del gas de 

síntesis determinan, entre otros aspectos, su posterior y potencial uso, entre los 

cuales se encuentra la producción de biocombustibles, área de investigación que 

ha recobrado gran interés en los últimos años.  

Una revisión de la literatura relacionada con la producción de biocombustibles por 

la ruta termoquímica de la biomasa permite visualizar cuatro líneas de 

investigación: a) producción de hidrógeno mediante la reacción Water-Gas shift, b) 

síntesis de metanol, c) producción de alcanos mediante síntesis de Fischer-

Tropsch, y d) generación de energía eléctrica. En el trabajo presentado por Corma 

et al. [17] en 2006, se presenta la gasificación como uno de los procesos de mayor 

importancia en la transformación de la biomasa en biocombustibles. Por este 

motivo, el objetivo de este capítulo es plantear y analizar, mediante simulación de 

procesos, tres rutas de producción de biocombustibles basados en gasificación de 

raquis de palma africana: (i) síntesis de metanol, (ii) síntesis de hidrógeno y (iii) 

producción de alcanos por síntesis de Fischer Tropsch. 

2.2. Simulación de los procesos industriales 

 

Las tres plantas fueron simuladas por medio del software de procesos Aspen 

HYSYS® 7.2 y se diseñaron para una entrada de raquis de 6000 kg/h. El paquete 

de fluidos usado en los tres procesos fue la ecuación de estado de Peng-

Robinson, ya que es adecuado para sistemas que incluyen hidrocarburos y gases. 

Además, cuenta con la más amplia base de datos de coeficientes de interacción 

binarios para una gran variedad de sistemas en diferentes condiciones de 

temperatura y presión [18]. 

En cada simulación la etapa de gasificación fue simulada en un reactor de Gibbs, 

lo cual favoreció la formación de compuestos gaseosos de bajo peso molecular 

(CH4, CO, CO2, y H2), reduciendo a cero la presencia de sólidos y alquitranes en 

el gas de síntesis. Este aspecto fue considerado como una limitación del software, 
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debido a que el reactor calcula la composición de equilibrio de la corriente de 

salida minimizando la energía libre de Gibbs de todos los componentes 

especificados [19].  Industrialmente, la limpieza del gas de síntesis se produce a 

través de ciclones y sistemas de lavado con agua a baja temperatura [20, 21, 22]. 

En consecuencia, y teniendo en cuenta la limitación mencionada, las etapas de 

limpieza no fueron incluidas en las simulaciones. No obstante, el gas de síntesis 

fue enfriado en todos los casos, con lo cual se evitó una alteración injustificada del 

proceso. Diferentes autores señalan la no formación de alquitranes en el diseño de 

procesos mediante software de simulación [23, 24, 25]. 

Con base en la literatura el raquis se caracterizó con una composición en peso de 

15,47% de celulosa (C6H10O5), 11,73% de hemicelulosa (C5H8O4), 7,14% de 

lignina (C7.3H13.9O1.3), 0,67% de cenizas y 65,4% de humedad [26]. Se despreció el 

porcentaje de cenizas por encontrarse en menor cantidad. Se descompuso la 

celulosa, hemicelulosa y lignina en carbono, hidrógeno y oxígeno, obteniendo 

raquis con una composición en peso de 17,46% de carbono, 14,63% de oxígeno, 

2,51% de hidrógeno y 65,4% de humedad. La descomposición elemental de la 

biomasa fue necesaria para la operación del reactor de Gibbs, el cual no  acepta 

compuestos “hipotéticos”. 

El raquis fue sometido  a un proceso de secado con el objetivo de reducir su 

contenido de humedad desde un valor superior al 60% (peso) hasta valores entre 

8% y 12%, requeridos para llevar a cabo el proceso de gasificación [6, 27]. Este 

proceso fue representado en la simulación por un equipo ideal  de separación de 

componentes.  

 

2.2.1. Planta de producción de metanol a partir de la gasificación de raquis. 

El diseño de la planta en Aspen Hysys® se llevó a cabo siguiendo las etapas que 

se muestra en la Figura 2.2. El agente gasificante utilizado en la gasificación para 

la producción de metanol fue el vapor de agua, ya que es el más adecuado porque 

aumenta la composición de hidrógeno en el gas de síntesis [28]. El raquis seco y 
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el vapor de agua fueron alimentados a un gasificador de lecho fluidizado a una 

razón másica vapor/biomasa de 0,6 [29, 30]. La temperatura y presión de 

operación del gasificador fueron ajustadas a 950°C y 101,3 kPa, respectivamente. 

El gas de síntesis producto del gasificador fue enviado a un reactor donde tuvo 

lugar la reacción de desplazamiento de gas de agua (Water-Gas Shift, WGS), 

mostrada en la Ecuación 2.1.El objetivo de la reacción WGS fue acondicionar el 

gas de síntesis a una relación molar H2/CO superior a dos, requerida en la síntesis 

de metanol [31]. 

𝐶𝑂 + 𝐻2𝑂 ⇆  𝐶𝑂2  + 𝐻2         ∆𝐻𝑅
𝑜  =  −41,12 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙        (2.1) 

La reacción WGS está fuertemente dominada por el equilibrio termodinámico, es 

muy susceptible a los cambio de temperatura y dada a su naturaleza equimolar se 

encuentra poco afectada por los cambios de presión [32, 33, 34]. Por lo anterior, y 

aprovechando que se encuentra definida en la base de datos de Aspen HYSYS®, 

la reacción WGS fue simulada en un reactor de equilibrio.  El reactor de equilibrio 

es ampliamente reportado en el modelamiento de la reacción WGS [24, 33, 25].  

Las condiciones de operación del reactor WGS fueron 750°C y 101.3 kPa. La 

corriente de gas, producto del reactor, fue enfriada a 300°C y el calor generado 

por el enfriamiento fue utilizado en el calentamiento del agente gasificante. 

El gas de síntesis fue mezclado con una corriente de vapor, necesaria para suplir  

la necesidad de agua en las reacciones de la síntesis de metanol. Posteriormente  

el gas fue comprimido a 6078 kPa en un compresor de cuatro etapas con 

relaciones de compresión de 2,78 y enfriamiento intermedio a 160°C. El 

 

Figura 2.2 Diagrama general de la síntesis de metanol a partir de biomasa 
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enfriamiento intermedio fue necesario para la correcta operación del compresor 

[35, 36, 37]. 

Las reacciones de síntesis de metanol han sido bastante estudiadas pero no hay 

consenso sobre la cinética que rige la formación del metanol [38, 39]. Algunos 

autores han planteado  cinéticas basadas en dos reacciones, mientras otros 

aseguran que el mecanismo esta basado en tres reacciones [38, 40, 41]. Además, 

la literatura también plantea diferencias sobre el efecto del equilibrio químico en el 

rendimiento de la reacción [39, 42]. Por un lado se afirma que en las reacciones se 

alcanzan el equilibrio químico, lo cual determina el rendimiento de la reacción; 

mientras por otro lado se afirma que el rendimiento de la reacción está sujeto a la 

transferencia de masa [39, 43]. Teniendo en cuenta lo anterior, se decidió utilizar 

un modelo cinético para simular la síntesis de metanol, y de esta manera tener en 

consideración tanto las limitaciones termodinámicas como las de transferencia de 

masa. El modelo seleccionado fue el reportado por Sinadinovic [44], ya que 

también se ajustó al formato requerido por el software. Este modelo está basado 

en dos reacciones catalizadas por Cu/ZnO/Al2O3, la reacción de síntesis de 

metanol (Ecuación 2.2) y la WGS inversa (Ecuación 2.3).  

𝐶𝑂2 + 3𝐻2  ⇆  𝐶𝐻3𝑂𝐻 +  𝐻2     ∆𝐻𝑅
𝑜  =  −52,8 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙   

 

(2.2) 

𝐶𝑂2 + 𝐻2  ⇆ 𝐶𝑂 +  𝐻2𝑂             ∆𝐻𝑅
𝑜  =  41,12 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙 (2.3) 

Industrialmente, las dos reacciones se llevan a cabo en un reactor de lecho 

empacado. En este caso, las reacciones fueron simuladas en dos reactores PFR, 

teniendo en cuenta la limitación del software para realizar reacciones secuenciales 

usando cinéticas químicas.  

Las condiciones de operación y diseño se mantuvieron idénticas en los dos 

reactores. La temperatura y la presión de operación fueron 250°C y 6078 kPa, 

respectivamente [31]. La Tabla 2.1 describe las ecuaciones y las constantes de 

reacciones del modelo utilizado en la síntesis de metanol. 
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Tabla 2.1 Ecuaciones y constantes cinéticas para la síntesis de metanol 

Cinética para la síntesis de metanol Cinética para la reacción WGS 

𝑟 =

𝑘4𝑝𝐶𝑂2
𝑝𝐻2

[1 −
1

𝐾𝑒,1
(

𝑝𝐻2𝑂  𝑝𝐶𝐻3𝑂𝐻

𝑝3
𝐻2 𝑝𝐶𝑂2

)]

[1 + 𝑘3 (
𝑝𝐻2𝑂
𝑝𝐻2

) + 𝑘1√𝑝𝐻2
+ 𝑘2𝑝𝐻2𝑂]

3 𝑟 =

𝑘5𝑝𝐶𝑂2
[1 −

1
𝐾𝑒,2

(
𝑝𝐻2𝑂𝑝𝐶𝑂

𝑝3
𝐻2𝑝𝐶𝑂2

)]

[1 + 𝑘3 (
𝑝𝐻2𝑂
𝑝𝐻2

) + 𝑘1√𝑝𝐻2
+ 𝑘2𝑝𝐻2𝑂]

 

Constantes cinéticas Constantes cinéticas ajustadas 

𝑘1 = 0.499𝑒
17197

𝑅𝑇  𝑘1 = 885.725 𝑒
17197

𝑅𝑇  

𝑘2 = 6.62 ∗ 10−11𝑒124119/𝑅𝑇 𝑘2 = 1.175 ∗ 10−7𝑒124119/𝑅𝑇 

𝑘3 = 3453.38 𝑘3 = 6.129 ∗ 106 

𝑘4 = 1.07𝑒36696/𝑅𝑇 𝑘4 = 1899.25𝑒36696/𝑅𝑇 

𝑘5 = 1.22 ∗ 1010𝑒94765/𝑅𝑇 𝑘5 = 2.165 ∗ 1013𝑒94765/𝑅𝑇 

𝐾𝑒,1 = 10
3066

𝑇
−10.592 = 𝑒

7059.7259
𝑇

−24.3889
 𝐾𝑒,1 = 1775𝑒

7059.7259
𝑇

−24.3889
 

𝐾𝑒,2 = 10
−2073

𝑇
+2.019 =  𝑒

4773.259
𝑇

+4.672
 𝐾𝑒,2 = 1775𝑒

4773.259
𝑇

+4.672
 

𝐾4

𝐾𝑒,1
=  4.1816 ∗ 1010𝑒−22001.38/𝑅𝑇 

𝐾4

𝐾𝑒,1
=  7.422 ∗ 1013𝑒−22001.38/𝑅𝑇 

𝐾5

𝐾𝑒,2
=  1.1411 ∗ 108𝑒55078.215/𝑅𝑇 

𝐾5

𝐾𝑒,2
=  2.025 ∗ 1011𝑒55078.215/𝑅𝑇 

Densidad del catalizador: 1775 kg/m3 [45] 

Fuente: Sinadinovic et al. [44] 

La corriente de salida del segundo reactor se enfrió a 50°C con el objetivo de 

separar el gas disuelto, principalmente CO2, el cual fue recirculado al primer 

reactor haciendo una purga previa del 10% de la corriente. La presión de la 

corriente liquida, principalmente metanol y agua, se redujo a 101,3 kPa mientras la 

temperatura se redujo a 15°C. Por último, la purificación del metanol se llevó a 

cabo en dos torres de destilación secuenciales [46, 47, 48]. Cada torre fue 

configurada con 50 platos, condensador parcial, y operadas a presión atmosférica. 

Las relaciones  de  reflujo fueron calculadas en 1,8 y 1,5 para la primera y 

segunda torre, respectivamente. 
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2.2.2. Planta de producción de hidrógeno a partir de la gasificación de 

raquis. 

El diseño de la planta en Aspen Hysys se llevó a cabo siguiendo las etapas que se 

muestra en la Figura 2.3. El agente gasificante utilizado en la gasificación para la 

producción de hidrógeno fue el vapor de agua, ya que es el más adecuado porque 

aumenta la composición de hidrógeno en el gas de síntesis [28, 49].  

El vapor de agua y el raquis seco fueron alimentados al gasificador de lecho 

fluidizado calentado de manera directa a una razón másica de 0.45 vapor/biomasa 

[50]. Las condiciones de operación de la gasificación fueron 820°C y presión 

atmosférica. La corriente de gas fue enfriada a 226,6°C y el calor generado por 

este enfriamiento se utilizó en el calentamiento del agente gasificante. El gas de 

síntesis fue mezclado con una corriente de vapor y posteriormente comprimido a 

3700 kPa [50]. Este proceso fue realizado en un compresor  de cuatro etapas con 

relaciones de compresión de 2,46 y enfriamiento intermedio de 160° [35, 36, 37]. 

El gas de síntesis fue alimentado a un reactor de reformado, operado a 850°C y 

3700 kPa [50]. Dada la composición del gas de síntesis obtenido, la ecuación 

general de reformado (Ecuacion 2.4) se redujo a la Ecuación 2.5, donde el 

principal reactivo fue el metano. De forma paralela a la reacción de reformdo se 

llevo a cabo la reacción WGS (Ecuacion 2.1). Las conversiones para la reacción 

de reformado y  la reacción WGS fueron 22% y 60%, respectivamente [50].  

𝐶𝑛𝐻𝑚 + 𝑛𝐻2𝑂 + 𝐶𝑎𝑙𝑜𝑟 ⇆ 𝑛𝐶𝑂 + (
𝑚

2
+ 𝑛)𝐻2 2.4 

𝐶𝐻4 + 𝐻2𝑂 + 𝐶𝑎𝑙𝑜𝑟 ⇆ 𝐶𝑂 + 3𝐻2 2.5 
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Posteriormente, el gas de síntesis reformado fue enviado a dos reactores shift 

consecutivos, de alta y baja temperatura. Las condiciones de operación del reactor 

shift de alta temperatura fueron 390°C y 3000 kPa, mientras el shift de baja se 

operó a 200°C y 2500 kPa [50]. Los dos reactores fueron operados 

adiabáticamente. El gas de síntesis producto de los reactores shift fue purificado 

en un proceso de adsorción por oscilación de presión (PSA, por sus siglas en 

inglés). El PSA es un proceso de adsorción por variación de presión que consiste 

de varios tanques que contiene un material adsorbente selectivo y un montaje con 

electroválvulas que direccionan el flujo del gas de acuerdo al ciclo del sistema. El 

gas entra al tanque que contiene el tamiz molecular que separa el hidrógeno de la 

mezcla de gases por un proceso de adsorción que ocurre a alta presión. El 

adsorbente selectivamente adsorbe las moléculas de CO, CO2, CH4 y H2O 

dejando libre el hidrógeno de alta pureza. Cuando el tamiz molecular se llena 

comienza el ciclo de regeneración del adsorbente. Durante este ciclo se reduce la 

presión en el tanque, al bajar la presión las impurezas se separan del material 

adsorbente y se eliminan del sistema. La etapa de PSA fue representada en la 

simulación por un equipo ideal de separación de componentes, lo cual fue 

necesario debido a que la simulación fue construida en estado estacionario, 

mientras el PSA es un sistema altamente dinámico. El equipo de separación 

multicomponente se ajustó para separar el 77% del flujo molar de hidrógeno de la 

corriente  de entrada [50]. 

Figura 2.3 Diagrama general de producción de hidrógeno a partir de biomasa 
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2.2.3. Planta de producción de biocombustibles líquidos por la ruta Fischer-

Tropsch a partir de la gasificación del raquis. 

El diseño de la planta en Aspen Hysys se llevó a cabo siguiendo las etapas que se 

muestran en la Figura 2.4. En este proceso el vapor de agua y el raquis seco se 

alimentaron al gasificador de lecho fluidizado calentado de manera directa a una 

razón másica de 0.6 vapor/biomasa. Las condiciones de operación de la 

gasificación fueron 950°C y 101,3 kPa. El gas de síntesis fue enfriado y enviado a 

un reactor de equilibrio operado a 650°C y 101,3 kPa con el objetivo de  aumentar 

la relación molar H2/CO a un valor levemente superior a dos, requisito necesario 

para la posterior síntesis por Fischer-Tropsch. Al aumentar la relación molar 

H2/CO es común que se incremente la concentración de CO2 en el gas de síntesis, 

lo cual disminuye la presión parcial del CO y H2, únicos reactivos de la reacción 

Fischer-Tropsch. La remoción del CO2 aumentaría la presión parcial de monóxido 

de carbono en el gas de síntesis mejorando la selectividad hacia la formación de 

hidrocarburos líquidos. Sin embargo, la eliminación del CO2 se debe llevar a cabo 

mediante un proceso de absorción con metil-dietiletanolamida (MDEA), el cual 

requiere de altos consumos de energía: 0,68 GJ por tonelada de CO2 [51]. Prins et 

al. [52] reportan que el aumento en el consumo de energía es mayor que el 

aumento conseguido en la selectividad de la reacción Fischer-Tropsch. Además, 

existe consenso en la literatura en relación a que el CO2 no tiene ningún efecto de 

inhibición sobre la reacción Fischer-Tropsch cuando se utilizan catalizadores de 

cobalto [53]. Por lo tanto, la etapa de eliminación de CO2 no fue incluida en la 

simulación. Siguiendo con el proceso, el gas fue comprimido en cuatro etapas con 

relaciones de compresión de 2,78 y enfriamiento intermedio a 160°C. 
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En la síntesis de Fischer-Tropsch, el hidrógeno y monóxido de carbono en el gas 

de síntesis reaccionaron sobre un catalizador de cobalto para formar agua y una 

amplia gama de cadenas de hidrocarburos de diversas longitudes (C1- C30). El 

reactor fue operado a 250°C y 6078 kPa [31].  El catalizador de cobalto fue 

seleccionado por promover la formación de diésel y ceras parafínicas. Las ceras 

parafínicas son de gran interés en la tecnología Fischer-Tropsch ya que pueden 

ser hidrocraqueadas para la obtención de diésel [54]. Por su parte, los 

catalizadores a base de hierro requieren de temperaturas más altas  de operación 

(300-350°C) y  promueven la formación de olefinas de cadena corta, la cuales 

afectan negativamente la calidad del combustible producido, disminuyendo el 

índice de cetano y el octanaje [54]. 

La Tabla 2.2 muestra los coeficientes estequiométricos utilizados en la síntesis de 

Fischer-Tropsch, mientras que la Ecuación 2.6 muestra la cinética utilizada para el 

catalizador de cobalto, la cual fue reportada por Hix et al. [55].  

−𝑟𝐶𝑂 =
𝑘𝑇1 𝑃𝐻2

𝑃𝐶𝑂

(1 + 𝑘2𝑇2𝑃𝐶𝑂)2
  2.6 

donde:  

𝑇1 = 𝑒
(−4492∗(

1

𝑇
−

1

473
))

   

𝑇2 = 𝑒
(8237∗(

1
𝑇

−
1

473
))

 

Figura 2.4 Diagrama general de la síntesis de combustibles por la ruta Fischer-Tropsch 
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𝑘 = 0,0173
𝑔𝑚𝑜𝑙𝐶𝑂

𝑎𝑡𝑚2 ∗ 𝑐𝑚3 ∗ ℎ
 

𝑘2 = 4,512 𝑎𝑡𝑚−1 

La corriente de salida del reactor Fischer-Tropsch fue enfriada y enviada a un 

sistema en serie de separadores de fase con enfriamiento intermedio. En el 

sistema de separación se utilizaron separadores de tres fases. El objetivo de los 

separadores de fase fue remover la mayor cantidad de agua (fase liquida pesada), 

aumentado la pureza de las corrientes de hidrocarburos (fase gaseosa y  fase 

liquida liviana). Las corrientes liquidas livianas (hidrocarburos líquidos) producidas 

en cada separador fueron mezcladas y el producto fue enviado a una torre de 

destilación operada con 40 platos, una relación de reflujo de 1,07  y presión  de 

689,5 kPa. 

Tabla 2.2 Coeficientes estequiométricos para la reacción Fischer-Tropsch 

Componente Coef. Estequiométrico Componente Coef. Estequiométrico 

CO -3,647 C15 5,00E-03 

H2 -8,267 C16 5,00E-03 

H2O 3,647 C17 4,00E-03 

CH4 0,598 C18 4,00E-03 

Etano 0,109 C19 4,00E-03 

Propano 4,90E-02 C20 5,00E-03 

Butano 3,00E-02 C21 5,00E-03 

Pentano 2,30E-02 C22 5,00E-03 

Hexano 1,70E-02 C23 5,00E-03 

Heptano 1,50E-02 C24 5,00E-03 

Octano 1,20E-02 C25 5,00E-03 

Nonano 1,00E-02 C26 5,00E-03 

Decano 8,00E-03 C27 5,00E-03 

C11 7,00E-03 C28 4,00E-03 

C12 7,00E-03 C29 4,00E-03 

C13 7,00E-03 C30 2,92E-03 

C14 7,00E-03   

Fuente: Parera et al. [56] 

2.3. Resultados 

Con el secado del raquis la biomasa destinada a la gasificación se redujo 

considerablemente como consecuencia del alto contenido de humedad, pasando 
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Figura 2.5 Simulación del proceso de producción de metanol a partir de la gasificación de raquis 

 

Tabla 2.3  Principales corrientes de la simulación mostrada en la Figura 2.5 

Propiedad Raquis 4 5 7 17 20 24 28 29 Metanol Agua  

Temperatura (°C) 25,0 950,0 750,0 269,6 182,4 50,0 50,0 10,0 67,6 62,3 99,9 
Presión (kPa) 101,3 101,3 101,3 101,3 6078,0 6078,0 6078,0 101,3 101,3 101,3 101,3 
Flujo (kg/h) 5999,9 3760,9 3760,9 4508,1 8536,6 8536,6 4059,8 3491,3 3232,0 2024,4 1430,1 
Composición molar 

          Hidrógeno 0,184 0,485 0,510 0,439 0,367 0,076 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 
CO2 0,000 0,066 0,091 0,078 0,278 0,405 0,084 0,003 0,001 0,001 0,000 
CO 0,000 0,275 0,250 0,215 0,157 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 
Metano 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,001 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 
H2O 0,535 0,173 0,149 0,267 0,196 0,286 0,507 0,553 0,512 0,000 1,000 
Metanol 0,000 0,000 0,000 0,000 0,002 0,232 0,408 0,444 0,487 0,999 0,000 

 El Anexo B 2.1 muestra la totalidad de las corrientes del proceso mostrado en la Figura 2.5.
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de 6000kg/h a 2351 kg/h. Comparado con otros materiales lignocelulósicos de la 

misma cadena productiva, el raquis de palma presenta un alto contenido de 

humedad que desfavorece su utilización en procesos termoquímicos. Por ejemplo,  

Mohammed et al. [27] muestran que la fibra producto del prensado de la palma 

africana alcanza porcentajes de humedad del 35%, mientras que el cuesco de la 

almendra presenta 30%, ambos valores muy por debajo del raquis. Además, el 

contenido de oxígeno del raquis es alto (45,66% peso seco), también por encima 

de los valores registrados para la fibra (36,28% peso seco) y el cuesco (36,3% 

peso seco), lo cual conlleva a la producción de gas de síntesis de bajo poder 

calorífico [27, 26]. 

La simulación del proceso de gasificación permitió obtener gas de síntesis con una 

composición  mayoritaria de H2 y CO. En las condiciones de operación del reactor 

de gasificación para la síntesis de metanol (950°C, 101,3 kPa y 0,6 relación 

másica vapor/biomasa) se obtuvieron 3761 kg/h de gas de síntesis con una 

composición (% vol. en base seca) del 51,5% de hidrógeno, 13% de CO2, y 35,4% 

de CO. Cohce et al. [57] reportan una composición (% vol. en base seca) del 48% 

de H2, 29% de CO, 9% de CO2 y 13% de metano en el gas de síntesis obtenido en 

la simulación de un proceso de gasificación (850°C y relación vapor/biomasa de 

0,38)  de cuescos de palma africana.  En principio, las diferencias en la 

composición del gas de síntesis podrían ser atribuidas al tipo de biomasa y las 

condiciones de operación del gasificador; sin embargo, también podrían ser el 

resultado de los diferentes modelos de cálculo. Mientras en este trabajo se utilizó 

un modelo de minimización de energía libre de Gibbs, Cohce et al. [57] utilizaron 

correlaciones para determinar la composición del gas de síntesis, desarrollando 

cuatro expresiones, una para cada compuesto, como funciones del contenido de 

hidrógeno de la biomasa y la temperatura de operación. Las correlaciones de 

dicho modelo están basadas en los datos del BCL (Battelle Columbus Laboratory). 

Por otra parte, Rincón [58] planteó un modelo para la gasificación de cuescos de 

palma africana (850°C y 0,5 vapor/ biomasa)  basado en el equilibrio 

termodinámico, obteniendo altas fracciones molares de hidrógeno (51,45%) y 
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Figura 2.6 Simulación del proceso de producción de hidrógeno a partir de la gasificación de raquis 

 

Tabla 2.4 Principales corrientes del proceso mostrado en la Figura 2.6 

Propiedad Raquis 4 5 6 14 15 17 18 21 22 Hidrógeno 

Temperatura (°C) 25,0 820,0 226,6 211,5 314,7 850,0 282,7 390,0 200,0 199,3 199,3 
Presión (kPa) 101,3 101,3 101,3 101,3 3700,0 3700,0 3000,0 3000,0 2500,0 101,3 2500,0 

Flujo (kg/h) 5999,9 3408,3 3408,3 4098,0 4098,0 4098,0 4098,0 4098,0 4098,0 3815,9 282,1 
Composición molar 

           Hidrógeno 0,184 0,517 0,517 0,445 0,445 0,504 0,504 0,596 0,663 0,312 1,000 
CO2 0,000 0,066 0,066 0,057 0,057 0,114 0,114 0,207 0,274 0,560 0,000 
CO 0,000 0,303 0,303 0,260 0,260 0,203 0,203 0,111 0,044 0,090 0,000 
Metano 0,000 0,002 0,002 0,001 0,001 0,001 0,001 0,001 0,001 0,001 0,000 
H2O 0,535 0,112 0,112 0,237 0,237 0,178 0,178 0,086 0,018 0,037 0,000 

 El Anexo B 2.2 muestra la totalidad de las corrientes del proceso mostrado en la Figura 2.6.
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monóxido de carbono (45,24%), y bajas fracciones de dióxido de carbono (2,36%) 

y metano (0,95%), lo cual corresponde con lo encontrado en este trabajo.  

Los flujos molares de H2 y CO obtenidos en la gasificación para la síntesis de 

metanol fueron 124,06 kmol/h y 70,25 kmol/h, respectivamente. Por lo tanto, la 

relación molar H2/CO del gas de síntesis fue menor a dos. Con el uso del reactor 

de equilibrio fue posible mejorar dicha relación a 2,03. En la síntesis de metanol se 

alcanzó una conversión del 97% de CO, lo cual podría ser el resultado del exceso 

de vapor que produce un desplazamiento de la reacción de WGS hacia la 

formación de H2 y CO2. Posterior a la síntesis de metanol, la composición del gas 

de síntesis cambió sustancialmente, alcanzando una composición molar de 

metanol (base seca) del 32,5%. La Tabla 2.3 muestra los cambios en la 

composición del gas de síntesis a lo largo de las principales corrientes del proceso 

productivo (Figura 2.5). En el proceso simulado se sintetizaron 2024 kg de 

metanol, con pureza del 99,87% en peso, por cada 6000 kg de raquis que 

ingresaron como materia prima (33,7% de rendimiento). La literatura reporta un 

gran número de  procesos de producción de metanol a partir de diferentes tipos de 

biomasa,  tipo de catalizador y modelos cinéticos para describir la reacción de 

síntesis de metanol. Holmgren et al. [59] recopilaron y analizaron una gran 

variedad de trabajos reportados en la literatura relacionados con gasificación de 

biomasa y muestran rendimientos másicos metanol/biomasa que varían desde un 

25% hasta valores que superan el 100%.  

En la gasificación para la producción de hidrógeno se obtuvieron 3408 kg/h de gas 

de síntesis con composición (% vol. en base seca) del 51,25% de H2, 12,1% de 

CO2, 36,4% de CO y 0,3% de CH4. La concentración de hidrógeno en el gas de 

síntesis fue incrementada ligeramente con cada etapa del proceso. De esta 

manera, con el reactor de reformado la concentración (molar) de hidrógeno pasó 

del 44,4%  al  50,3%. Posteriormente, al pasar  por los reactores de equilibrio de 

baja y alta temperatura, la concentración aumentó a  66,3%. Como resultado, se 

produjeron 282 kg/h de hidrógeno por cada 6000  kg de biomasa (rendimiento de 

4,7%). Este valor representa una producción de 0,56 Nm3 de hidrógeno por kg de 
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biomasa seca. El rendimiento calculado se encuentra en el orden mismo magnitud 

al reportado en la literatura. Moreno et al. [60] reportaron rendimientos entre 0,69 – 

0,99 Nm3/kg de biomasa en la gasificación de cuatro residuos agrícolas para la 

producción de hidrógeno. En la simulación desarrollada por Cohce et al. [24] se 

obtuvieron 3,7 t/h de hidrógeno por cada 166,67 t/h de biomasa, lo cual 

corresponde a un rendimiento del 2,21%.  La Tabla 2.4 muestra las condiciones de 

operaciones de las principales corrientes del proceso simulado en la Figura 2.6. 

En el último caso de estudio, al utilizar el modelo propuesto por Hix et al. [55] para 

modelar la reacción Fischer-Tropsch se obtuvo una conversión del 99,5% de CO. 

Industrialmente es posible obtener conversiones significativamente altas de los 

reactivos presentes en el gas de síntesis mediante catalizadores de cobalto; sin 

embargo, es común que se controle la conversión de CO con el fin de hacer 

selectiva la reacción hacia la formación de hidrocarburos líquidos. Para 

conversiones superiores  al 85% la selectividad hacia la formación de líquidos en 

los reactores Fischer-Tropsch decrece debido a la baja presión parcial del CO [52]. 

En este estudio la utilización de una estequiometria de reacción, mostrada en la 

Tabla 2.2, no permitió establecer selectividades pero sí la composición del 

efluente. Como efluente del reactor Fischer-Tropsch se obtuvo una corriente 

conformada principalmente por agua (66,6% mol), CO2 (20,4% mol) e 

hidrocarburos (13% mol). De esta manera, de los 3761 kg/h de gas de síntesis que 

ingresaron al reactor Fischer-Tropsch, se obtuvieron 868 kg/h de hidrocarburos. 

Después de pasar por el sistema de separación fue posible obtener 185,7 kg de 

nafta (C5-C10) y 444,6 kg/h de compuestos pesados (C11-C30). Por lo tanto, el 

rendimiento del proceso fue de 10,5% (nafta y pesados). En el trabajo desarrollado 

por Prins et al. [52] en la gasificación de aserrín de madera a 900°C y presión 

atmosférica se obtuvieron 5,6 t/h de hidrocarburos a partir de 57 t/h de biomasa 

(34,93% de humedad) para un rendimiento del 9,8%.  En la simulación en Pro/II® 

presentada por Riba et al. [61] se produjeron 5,72 t/h de hidrocarburos a partir de 
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Figura 2.7 Simulación del proceso de producción de biocombustibles por la ruta Fischer-Tropsch 
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53 t/h de biomasa, lo cual corresponde a un 10,7% de rendimiento, valor muy 

cercano a los valores anteriormente reportados. El Anexo B2.3 muestra las 

corrientes del proceso de producción de biocombustibles por la ruta Fischer-

Tropsch de la Figura 2.7.  

2.4. Conclusiones 

Se planteó el diseño conceptual de tres procesos de producción de 

biocombustibles a través del tratamiento termoquímico del raquis de palma 

africana. Los procesos fueron diseñados y simulados en Aspen HYSYS® para 

procesar 6000 kg/h de biomasa y producir metanol, hidrógeno e hidrocarburos por 

la ruta Fischer-Tropsch. La simulación de los procesos permitió obtener de forma 

detallada los balances másicos de los mismos, determinando las cantidades de 

materias primas necesarias para la producción de cada biocombustible. Los tres 

procesos analizados son viables técnicamente. La síntesis de metanol presenta un 

33,7% de rendimiento másico, mientras la producción de hidrógeno y la síntesis 

por Fischer-Tropsch alcanzan rendimientos del 4,7% y 10,5%, respectivamente.  

La composición química del raquis de palma, con 65% de humedad y alta fracción 

de oxígeno, conlleva a la producción de gas de síntesis de baja calidad y 

disminuye significativamente  los rendimientos de los procesos. La simulación de 

la etapa de gasificación de biomasa mediante la minimización de la energía libre 

de Gibbs  reduce la composición del gas de síntesis a cuatro componentes: CH4, 

H2, CO y CO2; siendo el H2 y CO los compuestos con mayor presencia. La 

temperatura de gasificación y la relación vapor/ biomasa son las variables de 

mayor incidencia en la composición del gas de síntesis. Con el objetivo de  

mejorar las características de la materia prima a gasificar y elevar los rendimientos 

de los procesos analizados, el raquis podría ser utilizado en combinación con otros 

residuos agroindustriales del mismo sector de la palma, como el cuesco y la fibra. 

También se hace necesario realizar pruebas experimentales de la gasificación de 

raquis de palma y determinar condiciones óptimas de reacción; así como también 

una optimización de las condiciones de operación de cada una de las etapas 

involucradas en cada proceso.  
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3. PROCESOS BIOQUÍMICOS DE PRODUCCIÓN DE ETANOL 

 

3.1 Introducción 

En las últimas décadas han tomado gran importancia todos los aspectos y factores 

que inciden en la contaminación ambiental de nuestro planeta, lo que ha permitido 

la búsqueda y desarrollo de nuevas fuentes de energía capaces de disminuir el 

calentamiento global [1]. Por consiguiente, el objetivo principal ha sido el 

desarrollo de procesos que no solo sean económicamente rentables sino que 

también puedan ser considerados, desde todo punto de vista, sustentables [2, 3]. 

La gran mayoría de los países del mundo, desarrollados y en vía de desarrollo, 

actualmente invierten grandes recursos económicos en reducir la dependencia de 

los combustibles fósiles a través de los combustibles renovables. Los 

biocombustibles derivados de la biomasa, principalmente bioetanol y biodiesel, se 

ha visto beneficiados de las políticas implementadas a nivel mundial, y en 

Colombia no ha sido diferente. A nivel nacional, los biocombustibles han sido 

incentivados bajo el precepto de un combustible limpio y el motor de desarrollo 

socio-económico del sector agrícola [4, 5]. A través de la ley 693 de 2001 y la ley 

939 de 2004 se definió el marco legal para el uso de los biocombustibles en 

Colombia, las cuales han sido modificadas mediante diferentes resoluciones que 

obligaron al uso de mezclas de combustibles fósiles y biocombustibles.  

En el caso particular del bioetanol, Colombia ha incrementado drásticamente su 

producción, pasando de 255,84 millones de litros en el año 2008 a 456,4 millones 

de litros en el año 2015 [6]. El 98% del bioetanol producido y comercializado en el 

país es producido a partir de la caña de azúcar, por ingenios azucareros que 

inicialmente solo se dedicaban a la producción de azúcares con fines alimenticios. 

A la fecha, existen 6 plantas productoras de etanol anhidro, de las cuales cuatro 

se encuentran en el valle del rio Cauca, una en el departamento de Meta y otra en 

Risaralda. Según datos reportados por la Federación Colombiana de 

Biocombustibles, en 29 de los 32 departamentos colombianos se distribuye una 
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mezcla E8, y la meta para los próximos años (2020) es alcanzar un porcentaje del 

15% en todo el país. Sin embargo, un aumento en el porcentaje de mezcla 

implicaría la creación de nuevas plantas de producción o abrir la puertas a la 

importación de etanol desde Brasil, situaciones que resultarían ser complejas, ya 

que las nuevas plantas de producción, muy seguramente, utilizarían caña de 

azúcar como materia prima, aumentando el monocultivo; y la otra opción, la 

importación, aumentaría la competitividad de Brasil en el mercado regional y 

global. 

La producción de bioetanol de segunda generación podría ser una solución a las 

dos problemáticas planteadas, ya que se podría dar a uso a la biomasa residual 

de diferentes tipos cultivos del país, sin poner en peligro la producción alimenticia 

y manteniendo la competitividad del sector. La mayoría de los cultivos intensivos 

generan grandes volúmenes de biomasa residual, y el cultivo de palma africana no 

es la excepción [7]. Los grandes productores de aceite de palma en el mundo, 

como Malasia e Indonesia, están desarrollando procesos cuyos objetivos son el de 

convertir el raquis de palma en bioetanol a través de diferentes rutas tecnológicas, 

pero enfocados principalmente en el tratamiento bioquímico de este material [8]. 

Colombia tiene un gran potencial para la producción de bioetanol a partir de raquis 

de palma, ya que el área cultivada supone una gran producción de material 

residual [9]. 

El principal reto técnico en la producción de etanol de segunda generación es el 

pretratamiento de la biomasa [10], el cual tiene como objetivo desintegrar la 

compleja red de polímeros que conforman las fibras vegetales, principalmente 

celulosa, hemicelulosa y lignina. En este complejo tejido de sostén de las plantas, 

la celulosa es protegida por la hemicelulosa y la lignina, formando una fuerte 

barrera a su alrededor, impidiendo de esta manera que la celulosa se fracture en 

unidades de menor tamaño. Por consiguiente, lo que se busca con el 

pretratamiento es hidrolizar la hemicelulosa para formar azúcares C5, solubilizar la 

lignina y liberar la celulosa, formando la menor cantidad de compuestos que 

puedan inhibir su posterior hidrólisis enzimática. Los pretratamientos pueden ser 
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de tipo físico, químico, una mezcla de ambos e inclusive bioquímicos, siendo estos 

últimos los menos utilizados. Hendriks et al. [11] concluye que los pretratamiento 

con químicos fuertes ofrecen altos rendimientos pero elevan excesivamente los 

costos de producción en comparación con los pretratamientos físicos, que a su 

vez no presentan rendimientos muy altos, razón por la cual los pretratamientos 

físico-químicos han resultado de gran interés en los últimos años. 

Es indudable que las investigaciones relacionadas con etanol de segunda 

generación han estado enfocadas al uso y pretratamiento del bagazo de la caña 

de azúcar como materia prima. Cardona et al. [12] y Paulová et al. [13] afirman 

que cada una de las etapas de este proceso han sido estudiadas a profundidad, y 

que en particular la etapa de pretratamiento ha sido ampliamente reportada. Los 

estudios realizados para transformar el bagazo de caña en etanol han establecido 

una gran plataforma de inicio para estudiar otros tipos de materiales, como el 

raquis de palma africana; sin perder de vista que la efectividad del pretratamiento 

depende en gran medida de las características de dicho material. 

La aplicación de pretratamientos al raquis de palma para su posterior conversión 

en etanol ha sido reportada recientemente. Umi et al. [14] sometieron el raquis de 

palma a un pretratamiento con vapor a 0,28 MPa, 140°C y diferentes tiempos de 

operación (15, 30 , 45 y 60 minutos), obteniendo como resultado grandes 

alteraciones de la morfología del material, las cuales permitieron mejorar la 

digestibilidad enzimática de la celulosa encapsulada. Por su parte, Chiesa et al. 

[15] desarrollaron un análisis comparativo de dos pretratamientos químicos, ácido 

sulfúrico diluido e hidróxido de sodio diluido. Los resultados del estudio marcan 

que el raquis sometido al pretratamiento con ácido sulfúrico diluido al 1,51% (v/v), 

161°C y 9,44 minutos, alcanza las condiciones óptimas de conversión de 

azúcares; mientras el pretratamiento alcalino presenta un desempeño muy 

limitado, situación atribuida por los autores al alto contenido de lignina del raquis. 

En el estudio realizado por Aisyah et al. [16] se presenta una combinación de 

pretratamientos físicos y químicos, en el cual el raquis fue tratado con vapor 

saturado, a 180°C durante 30 minutos, adicionando hidróxido de sodio y oxido de 
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calcio. La hidrólisis enzimática del pretratamiento térmico presentó la más alta 

concentración de azúcares (0,67g/L), mientras el pretratamiento térmico con 

adición de NaOH y CaO presentó la más baja concentración (0,45g/L).  

En este capítulo se plantean y analizan tres procesos de producción de bioetanol a 

partir de raquis de palma. Los procesos fueron seleccionados teniendo en cuenta 

la información reportada en la literatura, relacionada con rendimientos y 

posibilidades de producción industrial. Los tres procesos mantienen un alto grado 

de similitud, ya que la diferencia más significativa se presenta en los 

pretratamientos evaluados: pretratamiento ácido/base, pretratamiento con 

organosolv y pretratamiento con explosión de vapor. Las etapas posteriores a 

cada pretratamiento se mantuvieron similares en los tres procesos. 

3.2 Descripción de las simulaciones  

Las simulaciones de los tres procesos de producción de etanol: (i) pretratamiento 

secuencial ácido/base, (ii) pretratamiento de organosolv, y (iii) pretratamiento con 

explosión de vapor fueron llevadas a cabo en el software de procesos Aspen 

HYSYS®. Los tres procesos fueron simulados en estado estacionario. La mayoría 

de los compuestos utilizados en los procesos no se encontraron disponibles en la 

base de datos del software; por esta razón, fue necesario incluirlos como 

compuestos hipotéticos a partir de información reportada en la literatura, 

relacionada principalmente con sus respectivos pesos moleculares, temperatura 

de ebullición, densidad, entre otros. Los azúcares simples, como la glucosa y la 

xilosa, se introdujeron como compuestos líquidos, mientras los polisacáridos 

complejos fueron ingresados como compuestos sólidos. La Tabla 3.1 muestra la 

fórmula reducida de los compuestos hipotéticos y el estado de agregación 

utilizado. 

El modelo termodinámico utilizado para la fase líquida fue Extended NRTL (Non-

Randoms Two Liquids) debido a que es apropiado para modelar el 

comportamiento de la mezcla etanol-agua [4]. Para la fase vapor, se utilizó la 
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ecuación de Redlich Kwong, por ser un modificación de la ecuación de Van der 

Waals para describir con mayor certeza el comportamiento de los gases [17]. 

Tabla 2.5. Compuestos hipotéticos utilizados para las simulaciones 

Compuestos  Fórmula Estado 

Celulosa  C6H10O5 Sólido 

Hemicelulosa C5H8O4 Sólido 

Lignina C10H18O3 Sólido  

Cenizas C0,5HO0,5 Sólido 

Glucosa C6H12O6 Líquido 

Xilosa C5H10O5 Líquido 

Celulasa CH1,57N0,29O0,31S0,007 Sólido 

Levadura (S. Cerevisiae, M. Indicus) C1,8O0,5N0,2 Sólido 

Cal Ca (OH)2 Sólido 

Yeso Ca SO4 Sólido 

Fuente: NREL Database [17]. 

3.2.1 Etapas del proceso 

Cada uno de los tres procesos se dividió en cuatro etapas principales: 

Pretratamiento, Hidrólisis enzimática, fermentación y purificación. La diferencia 

sustancial entre los procesos analizados se encuentra en la etapa de 

pretratamiento, la cual condiciona los flujos y conversiones en las etapas 

posteriores. La Figura 3.1 muestra el diagrama general y las etapas principales de 

cada uno de los procesos bajo estudio. Los tres procesos fueron diseñados para 

manejar un flujo de raquis seco de 2239,59 kg/h. El raquis de palma fue ingresado 

como una mezcla del 15,47% de celulosa, 11,73% de hemicelulosa, 7,14% de 

lignina, 0,67 % de cenizas y 65% de humedad [4]. 
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3.2.1.1 Pretratamientos 

Los pretratamientos bajo estudio (ácido/base, explosión de vapor y organosolv) 

fueron seleccionados debido a que reportan altos rendimientos y pueden ser 

aplicados a una amplia variedad de materiales lignocelulósicos [18, 19]. En la 

simulación de los pretratamientos se utilizaron reactores de conversión, teniendo 

en cuenta las reacciones que se muestran en las ecuaciones 3.1- 3.4 [17]: 

𝐶6𝐻10𝑂5 +  𝐻2𝑂 → 𝐶6𝐻12𝑂6 

(𝐶𝑒𝑙𝑢𝑙𝑜𝑠𝑎)                  (𝐺𝑙𝑢𝑐𝑜𝑠𝑎) 
(3.1) 

𝐶5𝐻8𝑂4 + 𝐻2𝑂 → 𝐶5𝐻10𝑂5 
(𝐻𝑒𝑚𝑖𝑐𝑒𝑙𝑢𝑙𝑜𝑠𝑎)       (𝑋𝑖𝑙𝑜𝑠𝑎) 

(3.2) 

𝐿𝑖𝑔𝑛𝑖𝑛𝑎 (𝑠)  → 𝐿𝑖𝑔𝑛𝑖𝑛𝑎 (𝑙) (3.3) 

𝐶5𝐻8𝑂4  →   2 𝐻2𝑂 +  𝐶5𝐻4𝑂2 

  (𝐻𝑒𝑚𝑖𝑐𝑒𝑙𝑢𝑙𝑜𝑠𝑎)           (𝐹𝑢𝑟𝑓𝑢𝑟𝑎𝑙) 
(3.4) 

3.2.1.1.1 Pretratamiento ácido/base 

En la simulación la biomasa seca fue tratada con una solución de ácido sulfúrico al 

1% (v/v), la cual fue calentada a una temperatura de 121 °C durante una hora. La 

razón másica sólido/líquido utilizada fue de 1/9 [20]. El pretratamiento con ácido 

diluido tuvo como objetivo principal permitir la transformación de hemicelulosa a 

Figura 2.8 Diagrama general del proceso de producción de etanol a partir de biomasa 
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xilosa a partir de la Ecuación 3.2, en la cual se obtuvo una conversión del 83% 

[20]. La Tabla 3.2 muestra las conversiones utilizadas para el montaje del 

pretratamiento secuencial ácido/base. Luego del pretratamiento ácido, el material 

resultante fue llevado a un taque de purga y la biomasa pretratada fue lavada con 

agua con el fin de reducir la concentración del catalizador (ácido). Luego, la fase 

líquida fue separada de la fase sólida. La fase sólida, compuesta principalmente 

por los componentes sin reaccionar, fue enviada al segundo pretratamiento, 

mientras que la fase líquida, con contenido de xilosa, fue enviada a un reactor de 

neutralización, donde su contenido de ácido sulfúrico fue neutralizado con cal. El 

CaSO4, insoluble en agua, fue separado de la solución y el resto de la corriente 

líquida fue enviada al reactor de fermentación de xilosas (C5). La corriente sólida 

proveniente del lavado fue enviada al pretratamiento alcalino, en el cual se utilizó 

una solución de NaOH al 40% (peso) a 25°C durante 4 horas. La razón másica 

sólido/líquido durante este pretratamiento fue 1/4 [20, 21]. El objetivo de este 

pretratamiento fue la deslignificación, gracias a la solubilidad de la lignina con el 

hidróxido de sodio a 25°C y 101,3 kPa [21]. 

Tabla 2.6 Conversiones para el pretratamiento ácido/base 

Compuesto 
Conversión (%) 

Ácido Base 

Celulosa 6,8 11,60 

Hemicelulosa (a xilosa) 83 - 

Deslignificación  19.8 55,84 

Hemicelulosa (a furfural) 3 - 

Fuente:  Kim et al. [20] 

Posteriormente, el material pretratado fue enviado a una etapa de neutralización, 

en la cual se utilizó ácido sulfúrico al 98% (peso) para neutralizar el NaOH, y de 

esta manera precipitar la lignina que se encontraba dispersa en el medio acuoso.  

3.2.1.1.2 Pretratamiento con organosolv 

La biomasa seca fue llevada a las condiciones de operación en el reactor de 

conversión (160 °C, 1500 kPa) y mezclada con una solución etanol/agua en una 

razón volumétrica de 65/35 utilizando como catalizador ácido sulfúrico al 2% (w/w). 
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La razón másica sólido/líquido fue 1/8 [22, 23]. La mezcla pretratada fue calentada 

con el fin de recuperar el 90% de los solventes orgánicos y reciclarlos 

inmediatamente al reactor de pretratamiento y de esta manera reducir los 

requerimientos de insumos. El contenido de ácido sulfúrico en la corriente líquida 

requirió la neutralización con cal (al 40% en peso) y luego de retirar las sales, la 

corriente fue enviada de la etapa de fermentación de C5. La Tabla 3.3 muestra las 

conversiones utilizadas para el montaje del pretratamiento con organosolv. 

Tabla 2.7 Conversiones para el pretratamiento con organosolv 

Compuesto Conversión (%) 

Celulosa 35 

Hemicelulosa (a xilosa) 86 

Deslignificación  81 

Hemicelulosa (a furfural)  0,09 

Fuente: [24]. 

3.2.1.1.3 Explosión de vapor 

El raquis seco fue tratado con vapor saturado a alta presión, alcanzando 

condiciones de operación de 210 °C y 2030 kPa. Luego, la presión fue reducida 

rápidamente a 101,3 kPa. La razón másica sólido/líquido fue 1:6,5 [23]. 

Posteriormente se realizó una filtración de material pretratado y la corriente líquida 

fue enviada directamente a la fermentación de C5. La corriente sólida fue enviada 

al reactor de hidrólisis enzimática. El objetivo principal de este pretratamiento fue 

la hidrólisis de la hemicelulosa a xilosa. La Tabla 3.4 muestras las conversiones 

para el montaje de pretratamiento. 

 

Tabla 2.8 Conversiones para el pretratamiento de explosión de vapor 

Compuesto Conversión (%) 

Celulosa 8 

Hemicelulosa (a xilosa) 96 

Deslignificación  2 

Hemicelulosa (a Furfural)  2 

Fuente: [23]. 
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3.2.1.2. Hidrólisis enzimática  

El material sólido pretratado en cada proceso fue enviado a la etapa de hidrólisis 

enzimática. En los tres procesos la hidrólisis fue llevada a cabo mediante enzimas 

celulasas durante 48 horas, las cuales atacan específicamente la celulosa para 

obtener glucosa y en un reactor específico para este tratamiento (Separated 

Hydrolysis and Fermentation, SHF). Según Erdei et al. [25], la SHF presenta dos 

grandes ventajas, la primera se fundamenta en que la temperatura óptima de 

operación es independiente en cada etapa y la segunda en que los 

microorganismos pueden ser reciclados después de la etapa de fermentación. La 

Tabla 3.5 muestra las condiciones de operación de la hidrólisis enzimática 

después de cada pretratamiento. 

Tabla 2.9 Condiciones de operación de hidrólisis enzimática para las rutas seleccionadas. 

Pretratamiento 
Carga enzimas 

(PFU/g biomasa) 
Conversión (%) T(°C) 

Ácido/base 50 99 42 

Organosolv 15 85 40 

Explosión de vapor 85,32 37,76 50 

Fuente: [21, 23, 24] 

3.2.1.3 Fermentación  

En todos los procesos se manejaron dos tipos de fermentaciones; la primera se 

enfocó en la fermentación de los azúcares C5 (xilosa) de la corrientes líquidas 

resultantes después del pretratamiento, usando la cepa M. Indicus. La segunda 

fermentación se enfocó en la conversión de glucosa (C6) proveniente de la 

hidrólisis enzimática. Para la fermentación de la glucosa se utilizó S. Cerevisiae 

[26]. El tiempo de residencia fue de 72 horas en todos los casos [11, 27]. Las 

Ecuaciones  3.5 y 3.6 muestran las reacciones de fermentación. 

𝐶6𝐻12𝑂6    →    2 𝐶2𝐻6O   + 2 𝐶𝑂2 

                           (𝐺𝑙𝑢𝑐𝑜𝑠𝑎)            (𝐸𝑡𝑎𝑛𝑜𝑙) 
(3.5) 

3 𝐶5𝐻10𝑂5    →    5 𝐶2𝐻6O   + 5 𝐶𝑂2 

                       (𝑋𝑖𝑙𝑜𝑠𝑎)             (𝐸𝑡𝑎𝑛𝑜𝑙) 
(3.6) 
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Las condiciones de operación y las conversiones utilizadas en cada fermentador 

se enlistan en la Tabla 3.6. 

Tabla 2.10 Condiciones de operación de fermentación para las rutas seleccionadas. 

Etapa 
Conversión (%) 

T(°C) 
Glucosa Xilosa 

Fermentador C5 30 83,3 37 

Fermentador C6 98 12 32 

Fuente: [26, 28] 

La investigación sobre los efectos del rendimiento del etanol a partir de la 

concentración de inóculos fue llevada a cabo por Chen et al. [24], donde 

demuestran que la fuente de carbón contenida en la glucosa es suficiente para 

proveer los nutrientes al microorganismo en el proceso de fermentación. Por esta 

razón, se supuso que no se requerían añadir fuentes de carbono adicionales que 

además aumentan los costos de materia prima.  

De cada fermentador resultan dos corrientes de salida; una corriente gaseosa, 

formada principalmente por CO2; y una corriente líquida, compuesta por etanol, 

agua, compuestos sin reaccionar y CO2 disuelto. El  98,7% del  CO2 producido en 

cada fermentador es retirado en las corrientes gaseosas. Las corrientes líquidas 

fueron mezcladas y enviadas a la etapa de separación y purificación. 

3.2.1.4 Purificación   

En esta etapa se planteó la utilización de diferentes equipos para la obtención de 

etanol con un alto grado de pureza. En primer lugar la corriente líquida, rica en 

etanol y agua, fue enviada a una primera torre de destilación, cuyo primer objetivo 

fue concentrar el etanol en un intervalo de 40-60% (peso). El segundo objetivo de 

la primera torre fue despojar por venteo el CO2 disuelto [27, 29], el cual 

corresponde a un valor ligeramente inferior al 2% (en peso) de la corriente de 

entrada. En la Tabla 3.7 se encuentran las especificaciones de operación para el 

montaje de la primera torre en las tres simulaciones. 
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Tabla 2.11 Especificaciones de operación para el montaje de la primera torre 

Especificaciones Ácido/base Organosolv 
Explosión 
de vapor 

Plato de alimentación 10 10 8 

Número de platos 12 12 12 

Relación de reflujo 2 1,5 1,7 

Fracción másica etanol 

en el tope 

0,39 0,42 0,40 

Temperatura salida 

condensador (°C) 

39 35,1 46,7 

Temperatura de salida 

rehervidor (°C) 

100,1 100,2 100,1 

 

Luego, el destilado de la primera torre fue enviado a una segunda torre de 

destilación donde el destilado (etanol) alcanzó un 94% (peso) de pureza. Las 

especificaciones de operación para el montaje de la segunda torre en las tres 

rutas se enlistan en la Tabla 3.8.  

Tabla 2.12 Especificaciones de operación para el montaje de la segunda torre 

Especificaciones Ácido/base Organosolv 
Explosión 

de vapor 

Plato de alimentación 12 12 13 

Número de platos 15 17 15 

Relación de reflujo 3,5 4 4 

Fracción másica etanol 

en el tope 

0,93 0,94 0,93 

Temperatura salida 

condensador (°C) 

59,65 50,72 50,80 

Temperatura de salida 

del rehervidor (°C) 

99,75 99,78 99,51 

 

Finalmente, el destilado, producto de la segunda torre, fue bombeado a un 

intercambiador de calor hasta alcanzar los 167 °C, y enviado a un sistema de 

deshidratación por tamices moleculares, el cual permite alcanzar una 

concentración de etanol anhidro del 99.5% en peso [29]. Diferentes autores 

reportan que la utilización de tamices moleculares presenta una muy buena 

relación costo/desempeño debido a que requiere la menor cantidad de energía 

comparada con otras tecnologías de deshidratación [19, 30, 31]. El equipo de 
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tamices moleculares fue representado en la simulación por un equipo de 

separación de componentes. 

3.3. Resultados 

De acuerdo a los resultados obtenidos, con el pretratamiento ácido/base se obtuvo 

la mayor producción de etanol, 721,16 kg/h, equivalente a un rendimiento del 0,32 

kg de etanol/kg de biomasa seca. En orden decreciente, el pretratamiento con 

organosolv alcanzó un rendimiento de 0,27 kg de etanol/kg de biomasa, lo cual 

corresponde a un flujo de etanol de 609,14kg/h. Por último, el tratamiento con 

explosión de vapor, con 0,21 kg de etanol/kg de biomasa obtuvo el menor 

rendimiento másico (484,7 kg/h). Las diferencias en los rendimientos se pueden 

explicar debido a los diferentes porcentajes de conversión de cada una de las 

etapas que conforman cada proceso, especialmente las etapas de pretratamiento 

e hidrólisis enzimática, y en menor medida a las diferencias en las etapas de 

separación.  

Figura 2.9 Simulación del pretratamiento secuencial ácido/base 

 

 Ver el diagrama completo del proceso en el Anexo C 3.1 
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Tabla 2.13 principales corrientes del pretratamiento secuencial ácido/base (Figura 3.2) 

Propiedad 
Ácido 
diluido 

Raquis 
seco 

NaOH Xilosa-1 Glucosa-1 Celulosa 

Temperatura (°C) 25 100 25 80 35 25 

Presión (kPa) 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3 

Flujo (kg/h) 20160 2239,6 5951,3 4927,4 4808 1110,2 

Composiciones másicas 

H2O 0,98 0,08 0,60 0,86 0,98 0,00 

Xilosa 0,00 0,00 0,00 0,13 0,00 0,00 

Glucosa 0,00 0,00 0,00 0,01 0,02 0,00 

Celulosa 0,00 0,40 0,00 0,00 0,00 0,66 

Hemicelulosa 0,00 0,30 0,00 0,00 0,00 0,10 

Lignina sólida 0,00 0,20 0,00 0,00 0,00 0,20 

Cenizas 0,00 0,02 0,00 0,00 0,00 0,03 

H2SO4 0,02 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 

Lignina líquida 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 

NaOH 0,00 0,00 0,40 0,00 0,00 0,00 

El Anexo C3.1 muestra la totalidad de las corrientes del proceso ácido/base. 

Los tres pretratamientos cumplen con su objetivo principal, hidrolizar la mayor 

cantidad de hemicelulosa presente en la biomasa. En todos los casos esta 

conversión supera el 80%. Sin embargo, la hidrólisis de celulosa y la 

deslignificación tienen un papel determinante en el rendimiento de los procesos. 

Con el pretratamiento ácido/base (Figura 3.2, Tabla 3.9) se obtuvo el  mayor 

rendimiento debido a que  también se conjugan una baja conversión de celulosa y 

una alta deslignifiacion de la biomasa. La alta deslignificación de la biomasa 

favorece la completa digestabilidad de la celulosa, mientras una baja conversión 

de celulosa implica una reducción en el flujo de glucosa que ingresa al 

fermentador de C5, donde solo el 30% de las hexosas son convertidas a etanol. La 

conversión de celulosa en el pretratamiento con organosolv (Figura 3.3, Tabla 

3.10) es la más alta de los tres procesos, lo cual conlleva a que ingrese un flujo de 

glucosa cinco veces mayor al fermentador de C5 y se presente una disminución 

del 22% de la celulosa que ingresa a la etapa de hidrólisis enzimática al 

comparase con el pretratamiento ácido/base. Por último, con el pretratamiento de 

explosión de vapor (Figura 3.4, Tabla 3.11) existe una conversión casi completa 

de la hemicelulosa pero el 2% de deslignificación solo permite obtener 345,5 kg/h 
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de glucosa sobe un valor máximo de 914,8 kg/h que podrían producirse en la 

etapa de hidrólisis enzimática.  

Figura 2.10 Simulación del pretratamiento con organosolv 

 

 Ver el diagrama completo en el Anexo C3.2 

Tabla 2.14 Principales corrientes del pretratamiento con organosolv (Figura 3.3) 

Propiedad 
Raquis 
seco 

Ácido Etanol-agua Xilosa Celulosa 

Temperatura (°C) 100 25 25 45 94 

Presión (kPa) 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3 

Flujo (kg/h) 2239,6 204,7 1058,6 5846,6 834,6 

Composiciones másicas 

Etanol 0,00 0,00 0,35 0,06 0,00 

H2O 0,08 0,00 0,65 0,76 0,00 

Xilosa 0,00 0,00 0,00 0,11 0,00 

Glucosa 0,00 0,00 0,00 0,06 0,00 

Celulosa 0,40 0,00 0,00 0,00 0,70 

Hemicelulosa 0,30 0,00 0,00 0,00 0,11 

Lignina sólida 0,20 0,00 0,00 0,00 0,14 

Cenizas 0,02 0,00 0,00 0,00 0,05 

H2SO4 0,00 1,00 0,00 0,00 0,00 
El Anexo C3.2 muestra la totalidad de las corrientes del proceso organosolv 
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Figura 2.11 Pretratamiento con explosión de vapor 

 

Ver el diagrama completo en el Anexo C3.3 

Tabla 2.15 Principales corrientes del pretratamiento con explosión de vapor (Figura 3.4) 

Propiedad 
Raquis 
seco 

Vapor Xilosa Celulosa 

Temperatura (°C) 100 210 100 100 

Presión (kPa) 2030 2030 101,3 101,3 

Flujo (kg/h) 2239,6 15500,5 6097,7 1503,4 

Composiciones másicas 

H2O 0,08 1,00 0,87 0,00 

CO2 0,00 0,00 0,00 0,00 

Xilosa 0,00 0,00 0,12 0,00 

Glucosa 0,00 0,00 0,01 0,00 

Celulosa 0,40 0,00 0,00 0,55 

Hemicelulosa 0,30 0,00 0,00 0,02 

Lignina sólida 0,20 0,00 0,00 0,41 

Cenizas   0,02 0,00 0,00 0,03 
El Anexo C3.3 muestra la totalidad de las corrientes del proceso. 

Los rendimientos másicos obtenidos mantienen un mismo orden de magnitud con 

los obtenidos por otros autores (Tabla 3.12). Particularmente, en el trabajo 

presentado por Piarpuzan et al. [4] se desarrolla una simulación del proceso de 

producción de etanol a partir de raquis de palma, pero se utiliza un pretratamiento 

a base de NaOH, obteniendo 0,131 kg de etanol/kg de biomasa, uno de los 

menores valores mostrados en la Tabla 3.12. Esta situación se debe 

principalmente a que Piarpuzan et al. [4] no tuvieron en cuenta la fermentación de 

los azúcares C5 y además, que la literatura reporta que el alto contenido de lignina 

presente en el raquis requeriría de altas concentraciones de álcalis, lo cual a su 
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vez podría ser contraproducente por la presencia de inhibidores en las etapas de 

hidrólisis enzimática y fermentación. 

Tabla 2.16 Rendimientos de etanol/biomasa reportados en la literatura 

Materia prima Pretratamiento Rendimiento Referencia 

Raquis de palma 

Ácido/base 0,32 Autor 

Organosolv 0,27 Autor 

Explosión de vapor 0,21 Autor 

    

Bagazo de caña 

Ácido diluido 0,354 Ojeda et al. [17, 18]. 

Organosolv 0,356 Ojeda et al. [17, 18]. 

Explosión de vapor 0,333 Ojeda et al. [17, 18]. 

    Raquis de palma Base (NaOH) 0,131 Piarpuzan et al. [4] 

    

Residuos de olivo Impregnación con 
H2SO4 (1%)/Explosión 
de vapor 

0,156 Cara et al. [32] 

    Raquis de palma Ácido diluido 0,247 Quintero et al. [33] 

Residuos de café Ácido diluido 0,241 Quintero et al. [33] 

Bagazo de caña Ácido diluido 0,235 Quintero et al. [33] 

Cascarilla de arroz Ácido diluido 0,197 Quintero et al. [33] 

 

A cada uno de los procesos simulados ingresan 894, 97 kg/h de celulosa y 678,6 

kg/h de hemicelulosa, con los cuales la producción teórica (máximo 

estequiométrico) de etanol se calcula en 902,97 kg/h. El 56,32% de este flujo 

resulta de la hidrólisis de las hexosas y el 43,68% a la hidrólisis de las pentosas. 

De esta manera, con respecto al máximo teórico, el proceso ácido/base alcanza 

un rendimiento del 79,86% mientras los procesos de organosolv y explosión 

presentan rendimientos del 67,45% y 53,68%, respectivamente.  

 A partir de los diseños conceptuales planteados se puede apreciar que el 

pretratamiento secuencial ácido/base requiere de un mayor número de equipos 

que los otros dos pretratamientos. Además, también requiere la utilización de 

compuestos químicos con alto grado de corrosión, aunque se lleva a cabo a bajas 

condiciones de presión. En contraste, los pretratamientos de explosión de vapor y 
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organosolv requieren un menor número de equipos pero se operan en condiciones 

más altas de temperatura y presión. 

Cada uno de los procesos bajo estudio consume grandes cantidades de agua y 

genera residuos proporcionales al consumo de la misma. Las relaciones 

solido/liquido del pretratamiento y la concentración de los compuestos químicos  y 

biológicos determinan en el consumo de agua de cada proceso. El proceso con el 

pretratamiento ácido/base consume 12,3 kg/h de agua por cada kilogramo de 

biomasa seca  que ingresa al proceso. El 99,2% del agua que es utilizada en el 

proceso ingresa en los equipos del pretratamiento. Las relaciones másicas 

agua/biomasa son significativamente menores en los procesos con explosión de 

vapor y organosolv, cuyos valores son 8,8 y 2,9, respectivamente. Los porcentajes 

de  consumo de agua en el pretratamiento con relación al proceso global son 

68,7% para el organosolv y 78,6 para la explosión de vapor. 

3.4. Conclusiones 

Se desarrollaron tres simulaciones de procesos productivos de bioetanol a partir 

de raquis de palma, variando principalmente la etapa de pretratamiento. Las 

simulaciones se diseñaron para tratar 2239,59 kg/h de raquis de palma. Los 

procesos planteados son viables técnicamente, y alcanzan rendimientos entre 

0,21- 0,32 kg de etanol/ kg de raquis seco. El proceso de producción de etanol con 

el pretratamiento secuencial ácido/base alcanzó el mayor rendimiento (0,32 kg 

etanol/kg biomasa seca). El pretratamiento con explosión de vapor fue el proceso 

con el menor rendimiento (0,21 kg  de etanol/kg biomasa seca). 

Cada una de las etapas que conforman los procesos simulados son de gran 

importancia dentro de los mismo; sin embargo, la etapa de pretratamiento es la de 

mayor trascendencia, ya que determina las conversiones de los componentes 

presentes en la materia prima en las etapas posteriores. Los pretratamientos que 

involucran compuestos químicos como el H2SO4, NaOH y etanol tienen un efecto 

positivo en el tratamiento de la biomasa, dado que atacan no solo a la 

hemicelulosa presente en el raquis, sino que también producen una 

deslignificacion significativa del mismo, lo cual se traduce en un aumento de los 
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rendimientos de los procesos. Es inevitable la utilización de compuestos químicos 

de naturaleza cáustica si se busca una máxima utilización de los principales 

componentes de la materia prima, especialmente la celulosa. 

Dada la composición del raquis de palma, donde la hemicelulosa y celulosa son la 

principal fuente de azúcares, los diseños conceptuales planteados muestran que 

el tratamiento de las pentosas es una forma efectiva de aumentar el rendimiento 

de los procesos de producción de etanol. El tratamiento simultáneo de las hexosas 

y pentosas podría incrementar los rendimientos de los procesos bajo estudio a 

valores de 0,4 kg de etanol/kg de biomasa. 

Teniendo en cuenta los resultados obtenidos es posible plantear la posibilidad de 

tratar la biomasa con un pretratamiento secuencial de explosión de vapor/NaOH, 

ya que el primero tendría un efecto alto de degradación de la hemicelulosa, 

mientras el agente alcalino  podría deslignificar la matriz lignocelulósica, dejando 

expuesta la celulosa para su posterior hidrólisis enzimática. No obstante, se hace 

necesario desarrollar pruebas experimentalmente para determinar las 

posibilidades de este tipo de pretratamiento. 
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4. ANÁLISIS ENERGÉTICO Y EXERGÉTICO 

 

4.1. Introducción 

El desarrollo de procesos productivos que utilicen eficazmente los recursos 

energéticos, renovables y no renovables, siempre ha generado gran interés, 

primero como una forma de prolongar su uso y reducir costos; y luego como una 

ruta para reducir el impacto ambiental que conlleva su utilización [1]. La búsqueda 

de procesos productivos eficientes ha encontrado un gran soporte en los principios 

fundamentales de la termodinámica, especialmente en la segunda ley, a través del 

concepto de exergía [2, 3]. La exergía mide la calidad de la energía [4, 5]. Su 

análisis permite evaluar y comparar alternativas de producción con un alto grado 

de objetividad, determinando que tan cerca de la idealidad se encuentra un 

sistema, identificando las etapas donde ocurren desaprovechamientos de energías 

y sus posibles causas [6, 7, 8]. 

Los fundamentos de la exergía fueron establecidos en la década de los sesenta, 

como un desarrollo integrado de los principios de la termodinámica a sistemas 

industriales reales. En 1968, Koot [9] hizo un estudio sobre las perdidas 

exergéticas en un evaporador flash donde concluye que estas son debidas a las 

irreversibilidades de la expansión isoentálpica de este proceso. En 1971, 

Bodvarsson et al. [10] determinaron el máximo la exergía de aguas termales. 

Desde entonces, muchos otros investigadores hicieron uso de la exergía, 

Thirumaleshwar en 1979 [11], Kotas en 1980 [12], Diab en 1992 [5] y Besta et al. 

en 1993 [13], entre otros. El concepto ha sido aplicado en diferentes áreas de la 

industria, como la petroquímica, papel, acero, redes eléctricas, etc., lo cual 

demuestra su versatilidad [14]. En algunos países, principalmente industrializados, 

el análisis de exergía hace parte de los estudios que se deben realizar y presentar 

como requisito para la adjudicación de un proyecto licitatorio, situación que 

direcciona a este tipo de estudio como una política de carácter gubernamental 

[15]. 
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Diferentes autores plantean el análisis de exergía como un estudio de tipo 

ambiental [16]. Dincer et al. [6] mencionan que la exergía en los desechos y sin 

restricciones, tiene el potencial de impacto sobre el ambiente. Su propuesta se 

basa en el hecho de que hay un desequilibrio entre los elementos de las 

emisiones y los elementos en el ambiente. Hepbasli et al. [17] consideran que la 

inclusión de la exergía en una análisis de proceso direcciona mejor la estrategias 

de impacto sobre el medio ambiente y permite alcanzar una eficiente utilización de 

los recursos. En este mismo sentido, Schaumann [18] afirma que la exergía puede 

proveer la base para una medición efectiva del potencial de impacto de una 

sustancia sobre el medio ambiente. Dándole este carácter ambiental a la exergía, 

surgió la metodología del análisis de ciclo de vida exergético (LCExA, por sus 

siglas en inglés), que consiste en tener en cuentas diferentes etapas de la cadena 

productiva [6].  

A partir del año 2000, con la entrada del nuevo siglo, las investigaciones 

relacionadas con el concepto de exergía tuvieron un crecimiento drástico. 

Coincidencialmente, alrededor de ese mismo año, comenzó la masificación y el 

auge de las energías renovables. Sin lugar a dudas, los estudios que evalúan el 

desempeño de procesos tradicionales para la generación de energía se han 

seguido desarrollando [19, 20, 21], pero las energías renovables engrosaron la 

línea de investigación en exergía [22]. Por ejemplo, innumerables estudios 

exergéticos han sido desarrollados para darle el mejor uso a uno de los recursos 

renovables más abundante del planeta, la biomasa. Ptasinski et al. [23] 

desarrollaron un estudio en el cual expresan la necesidad de realizar análisis 

exergéticos en los gasificadores de biomasa, debido a su baja eficiencia. Frida et 

al. [24] utilizaron el análisis de exergía para evaluar la eficiencia de la gasificación 

de biomasa en un lecho fluidizado. Brown et al. realizaron una combinación entre 

análisis de exergía y económico en diferentes sistemas de generación de energía 

a partir de biomasa. Pellegrini et al. [25] emplearon la exergía en el estudio de la 

gasificación del bagazo de caña. 
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En relación al uso de la exergía en la producción de biocombustibles, Talens et al. 

[26] han empleado este tipo de análisis a la producción de biodiesel, sugiriendo el 

análisis de flujos exergéticos como una forma de contabilizar residuos y 

emisiones, determinar la eficiencia exergética y comparar otras fuentes de 

energía, usando políticas económicas y ambientales definidas para este tipo de 

recursos. Por la línea de investigación de etanol a partir de material 

lignocelulósico, el número de estudios es menor. Ojeda et al. [27] desarrollaron un 

análisis exergético comparativo de diferentes tecnologías para la producción de 

bioetanol a partir de bagazo de caña de azúcar, haciendo énfasis en los 

pretratamientos y la etapa de hidrólisis enzimática. En gasificación de biomasa 

para obtención de biocombustibles, el hidrógeno ha sido el proceso más 

estudiado. Dincer et al. [28] utilizaron la simulación de procesos y el análisis 

exergético para determinar las irreversibilidades de un proceso de producción de  

hidrógeno usando la cáscara del fruto de la palma africana. Toonssen et al. [29] 

realizaron un análisis de exergía a diferentes tecnologías de producción de  

hidrógeno que se encuentran operando en fase piloto en Europa. 

Teniendo como base lo antes mencionado, en este capítulo se aplicarán el análisis 

energético y  exergético a los procesos de producción de biocombustibles que 

fueron simulados en los capítulos anteriores, con el fin de evaluar sus eficiencias 

energéticas.  

4.2. Análisis energético y exergético 

4.2.1. Análisis energético.  

Para el cálculo de la eficiencia energética de los procesos se utilizó el concepto de 

relación neta de energía (NER, por sus siglas en inglés), el cual hace referencia a 

la energía contenida en el producto que se está analizando sobre la energía 

necesaria para su proceso de producción. El NER es un indicador importante para 

el análisis de la eficiencia energética de la producción de biocombustibles [30]. 

Para el cálculo de este índice de sostenibilidad energética (Ecuación 4.1), el 

numerador corresponde al poder calorífico del biocombustible producido en cada 

proceso, mientras que en el denominador precisa la suma de la energía requerida 



 

100 
 

por compresores, secadores, reactores, rehervidores de las torres de destilación, 

entre otros. 

𝑁𝐸𝑅 =
𝐸𝑛𝑒𝑟𝑔í𝑎 𝑑𝑒𝑙 𝑏𝑖𝑜𝑐𝑜𝑚𝑏𝑢𝑠𝑡𝑖𝑏𝑙𝑒

𝐸𝑛𝑒𝑟𝑔í𝑎 𝑐𝑜𝑛𝑠𝑢𝑚𝑖𝑑 𝑒𝑛 𝑒𝑙 𝑝𝑟𝑜𝑐𝑒𝑠𝑜
       (4.1) 

4.2.2. Análisis exergético.  

Para desarrollar el análisis exergético de cada una de las plantas se siguió la 

metodología propuesta por Ojeda [27]: 

4.2.2.1. Especificaciones de los volúmenes de control.  

Los volúmenes de control fueron los equipos de los procesos de producción y la 

frontera de cada volumen de control corresponde a la frontera física de cada 

equipo. 

4.2.2.2. Ambiente de referencia del sistema.  

El ambiente de referencia viene dado por la temperatura ambiente y la presión 

atmosférica. Estos valores fueron definidos tomando como referencia los valores 

estándar de presión y temperatura, P0=101.3 kPa y T0=25 °C. 

4.2.2.3. Simplificaciones.  

El estudio se restringe al estado estacionario del sistema, por lo tanto quedan 

fuera los problemas de carácter dinámico. Los efectos de la energía cinética y 

potencial de los flujos másicos de las corrientes que entran o salen del volumen de 

control se despreciaron, debido a que, en la mayoría de los procesos de 

conversión de energía, los cambios en estas formas de energía resultan 

despreciables comparados con los cambios en la entalpía de los flujos másicos de 

las mismas corrientes. 

4.2.2.4. Flujos de masa y energía.  

Por medio del software de procesos Aspen Hysys®  se obtuvieron los flujos de 

masa y energía de los diferentes procesos. 
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4.2.2.5 Balances de exergía y destrucción de exergía.  

Por medio del balance de exergía en estado estacionario, Ecuación 4.2 [31], se 

calculó la magnitud de la destrucción de exergía en cada equipo de los procesos.  

𝐸𝑑 = ∑ (1 −
𝑇0

𝑇𝑗
) 𝑄𝑗 − ∑ 𝑤 + ∑ 𝑚̇𝑒 𝑒𝑒 − ∑ 𝑚̇𝑠𝑒𝑠

𝑗

 (4.2) 

Dónde: Ed es la exergía destruida. El término (1 −
𝑇0

𝑇
) 𝑄 es el flujo de exergía por 

calor; donde T0 es la temperatura de referencia, T es la temperatura del sistema y 

Q es el calor cedido o recibido por el sistema. El término W representa el trabajo 

realizado por el sistema. Los términos 𝑚̇𝑒𝑒𝑒 y  𝑚̇𝑠𝑒𝑠 son la exergía de flujo que 

entra y sale del sistema, respectivamente. 

La exergía de flujo se calculó como la suma de la exergía física y la exergía 

química, y se representa por medio de la Ecuación 4.3. 

𝑒 = 𝑒𝑓 + 𝑒𝑞 (4.3) 

La exergía física, que está asociada a diferencias de presión y temperatura con el 

estado de referencia [31], fue calculada mediante la Ecuación 4.4. 

𝑒𝑓 = (𝐻 − 𝐻0) − 𝑇0(𝑆 − 𝑆0) (4.4) 

Dónde: H y S son la entalpia y entropía, respectivamente. El subíndice indica las 

propiedades evaluadas en el estado de referencia del sistema. 

La exergía química, que está asociada a diferencias en la composición, y es el 

potencial de generar trabajo al pasar de un estado inicial al estado de referencia, 

por medio de un equilibrio no solo termo-mecánico sino también químico, se 

puede calcular a través de la Ecuación 4.5.  

𝑒𝑞𝑖 = ∆𝐺𝐹0 + ∑ 𝑁𝑖𝑒𝑖

𝑖

 (4.5) 

Dónde: ∆𝐺𝐹0 es el incremento de la energía libre de Gibbs de formación del 

compuesto y ∑ 𝑁𝑖𝑒𝑖𝑖  es la sumatoria de las exergías de los elementos que 

conforman el compuesto multiplicado por su respectivo número de átomos. Para 
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mezclas, la exergía química es la suma de las exergías químicas de las sustancias 

que las componen, más la contribución exergética debido a las mezclas de las 

sustancias en condiciones ideales y se calculó mediante la Ecuación 4.6. En este 

trabajo, la Ecuación 4 no fue utilizada, en su lugar se utilizaron los valores ya 

tabulados por Szargut et al. [32].  

𝑒𝑞 𝑚𝑒𝑧𝑐𝑙𝑎 = ∑ [𝑦𝑖𝑒𝑞𝑖 + 𝑅𝑇0𝑦𝑖ln (𝑦𝑖)]
𝑖

 (4.6) 

Dónde: yi es la fracción molar del componente i, R es la constante de las gases y 

T0 la temperatura en el estado de referencia del sistema. 

4.3. Resultados 

4.3.1 Relación neta de energía 

4.3.1.1 Relación neta de energía en los procesos de producción de biodiesel. 

Al realizar el análisis energético de cada uno de los procesos de producción de 

biodiesel el proceso de transesterificación heterogénea con pretratamiento de 

esterificación de ácidos grasos alcanzó el mejor desempeño, con un NER de 

0,921. Ninguno de los procesos analizados superó la barrera de la unidad en el 

cálculo de este indicador. Por lo tanto, los procesos bajo estudio se hacen 

energéticamente insostenibles. La Tabla 4.1 muestra los valores del NER para 

cada uno de los procesos bajo estudio.  

Tabla 2.17. Relación neta de energía de los procesos de producción de biodiesel 

Proceso 
Consumo 
energético 

(MJ/h) 

Energía del 
biocombustible 

(MJ/h) 
NER 

Esterificación- T. Heterogénea (ETH1) 2,24E+05 2,06E+05 0,921 

Neutralización-T. Heterogénea (NTH1) 2,86E+05 2,53E+05 0,884 

Esterificación-T. Homogénea (ETH2) 2,99E+05 2,61E+05 0,875 

Neutralización-T. Homogénea (NTH2) 2,98E+05 2,53E+05 0,848 

 

Desde el punto de vista energético, la transesterificación en fase heterogénea 

presenta un mejor desempeño que la transesterificación homogénea. El uso del  
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catalizador sólido elimina diferentes etapas dentro del proceso, lo cual conlleva a 

una menor utilización de materias primas y recursos. Esterificar los ácidos grasos 

conlleva a un gasto mayor de energía al tener que recuperar el alcohol, pero dicho 

gasto se ve positivamente  compensado con una mayor producción de biodiesel.  

Es común calcular el NER sin tener en cuenta el contenido energético del aceite, 

esto se hace bajo la premisa de que es proveniente de biomasa y no tiene cargas 

ambientales asociadas. Al realizar el cálculo de esta manera, el biodiesel se hace 

sostenible, superando por varios puntos el lumbral de la unidad. Calcular un NER 

sin tener en cuenta el contenido energético del aceite puede ser apropiado, sobre 

todo cuando el sistema es analizado como cadena de producción, desde la 

perspectiva de un análisis de ciclo de vida, como se analizará más adelante. La 

Tabla 4.2 muestra los valores del NER sin tener en cuenta el aceite de palma 

como flujo de entrada. 

Tabla 2.18. NER excluyendo el contenido energético del aceite de entrada a los procesos 

Proceso 
Consumo 
energético 

(MJ/h) 

Energía del 
biocombustible 

(MJ/h) 
NER 

Esterificación- T. Heterogénea 2,22E+04 2,06E+05 7,693 
Neutralización-T. Heterogénea 2,59E+04 2,53E+05 7,371 
Esterificación-T. Homogénea 3,87E+04 2,61E+05 6,754 
Neutralización-T. Homogénea 3,84E+04 2,53E+05 6,590 

 

Los valores reportados del NER para los procesos de producción de biodiesel de 

palma africana en fase homogénea se encuentran en un margen entre 3 - 8, y 

estos valores dependen de los alcances y los límites de los sistemas bajo estudio 

en cada publicación [33, 34, 35, 36, 37].  

4.3.1.2 Relación neta de energía de los procesos termoquímicos.  

Los resultados precisan que el NER es superior a la unidad para la producción de 

hidrógeno y combustibles Fischer-Tropsch, mientras que la síntesis de metanol 

alcanza un valor inferior a la unidad. La Tabla 4.3 muestra que el proceso con 

mejor eficiencia energética es la producción de hidrógeno con un NER calculado 

en 1,685, seguido de los combustibles Fischer-Tropsch y la síntesis de metanol 
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con 1,572 y 0,939, respectivamente. Los resultados obtenidos implican que la 

producción de metanol no tiene ganancia neta de energía mientras que la 

producción de hidrógeno y combustibles Fischer-Tropsch son procesos 

sostenibles energéticamente, donde la energía suministrada es reorganizada en 

compuestos de mayor valor energético. 

Tabla 2.19. Relación de energía neta de los procesos termoquímicos 

Proceso 

Consumo 

energético 

(MJ/h) 

Energía del 

biocombustible 

(MJ/h) 

NER 

Proceso Fischer-Tropsch 1,71E+04 2,69E+04 1,572 

Producción de Hidrógeno 2,01E+04 3,39E+04 1,685 

Producción de Metanol 4,15E+04 3,89E+04 0,939 

 

La Tabla 4.3 también muestra que los consumos energéticos totales se 

encuentran en un mismo orden de magnitud, pero la energía necesaria en la 

síntesis de metanol duplica la energía requerida de cada uno de los otros dos 

procesos, mientras que los valores de energía contenida en los productos se 

encuentra más cercanos entre sí. La síntesis de metanol produce la mayor 

cantidad de energía pero también es el proceso que más energía requiere. El 

hidrógeno, que es el compuesto que en menor cantidad se produce, 

energéticamente es el mejor debido a su alto poder calorífico (120011 kJ/kg), el 

cual supera 6 veces al metanol y más de dos veces la nafta y el diésel. 

La Figura 4.1 muestra los porcentajes de consumo energético por equipos dentro 

de los respectivos procesos. Es evidente que los equipos de secado presentan los 

mayores porcentajes de consumo, pero las condiciones de operación de esta 

etapa fueron idénticas para las tres simulaciones, lo que conllevó a que tengan el 

mismo requerimiento de energía, 10212,22 MJ/h. Por consiguiente, esta etapa no 

tiene una incidencia real para fines comparativos de los tres procesos. Los 

compresores alcanzan valores relativamente similares en la producción de 

combustibles Fischer-Tropsch e hidrógeno, 5782,04 MJ/h y 5332,14 MJ/h, 

respectivamente. En la producción de metanol, la energía gastada en los 

compresores excede de manera significativa los anteriores procesos, con un valor 
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de 6680,08 MJ/h, la razón se fundamenta en que el volumen de gas de síntesis a 

comprimir en la producción de metanol es mayor, además la presión requerida 

para la síntesis de hidrógeno es menor a la presión requerida para la síntesis de 

metanol.  

 Figura 2.12 Porcentaje de consumo energético en cada proceso 

 

 

Sin lugar a dudas, los equipos que determinan la eficiencia energética de los 

procesos son los rehervidores de las torres de destilación. En la producción de 

metanol fueron necesarias dos torres de destilación, cuyos sistemas de 

calentamiento requirieron de 22673,11 MJ/h de energía para separar la solución 

metanol-agua, y obtener un producto con alta pureza, mientras en la producción 

de combustibles Fischer-Tropsch se produjo una segregación de componentes 

livianos y pesados con menor consumo de energía, 513,90 MJ/h. La producción 

de hidrógeno es un proceso que sale beneficiado al no usar torres de destilación 

en su sistema de separación. En la producción de metanol los reactores utilizados 

eran exotérmicos, en cambio, en la producción de hidrógeno y combustibles 

Fischer-Tropsch los flujos de energía requeridos por los reactores fueron 4546,90 

MJ/h y 629,20 MJ/h respectivamente. Fue necesario utilizar un flujo de vapor 

adicional en la síntesis de metanol, dicho flujo fue suministrado por una caldera 

simulada por un calentador y el flujo de calor requerido por el calentador fue 

1918,22 MJ/h. 
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4.3.1.3 Relación neta de energía en los procesos bioquímicos.  

Los resultados del análisis energético mediante la relación de energía neta (NER) 

muestran que ninguno de los procesos es sostenible energéticamente, ya que los 

valores obtenidos son inferiores a uno en todos los casos (Ver Tabla 4.4). El 

proceso ácido/base, el mejor de los tres procesos bajo estudio, solo alcanza un 

NER de 0,667, mientras que los procesos de organosolv y explosión de vapor 

alcanzan 0,266 y 0,407, respectivamente. La ruta de organosolv reportó menor 

NER debido a la separación de solventes en la cual se requiere un alto consumo 

energético para lograr el reciclo del 90% de etanol como solvente hacia el reactor 

de pretratamiento. 

Los reactores de pretratamiento presentan los mayores porcentajes de consumo 

energético, lo cual se debe principalmente a los grandes cambios de temperatura 

de entrada y salida del sistema. En el caso del pretratamiento ácido/base, el 

raquis, con un gran volumen de mezcla de agua y ácido sulfúrico es calentado 

desde la temperatura ambiente hasta alcanzar los 121 °C, dicho calentamiento 

consume un gran porcentaje de la energía suministrada en todo el proceso. En 

cambio, en los reactores de hidrólisis enzimática, las temperaturas de operación 

se mantuvieron cercanas al ambiente de referencia, por lo que el consumo de 

energía en estas etapas fue mínimo. 

Tabla 2.20. Relación neta de energía de los procesos bioquímicos. 

Ruta Consumos 

energéticos [MJ/h] 

Energía contenida 

en el bioetanol [MJ/h] 
NER 

Ácido/Base 3,97E+05 2,64E+05 0,667 

Organosolv 6,25E+05 1,67E+05 0,266 

Explosión de vapor 1,07E+06 4,36E+05 0,407 

 

Ojeda et al. [190] reportan relaciones netas de energía menores a la unidad en 

cuatro casos de estudio, en los cuales analizan diferentes pretratamientos (ácido 

diluido, explosión de vapor, agua caliente y organosolv) realizados a la biomasa 

lignocelulósica proveniente del bagazo de la caña de azúcar. 
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4.3.2 Análisis de exergía 

4.3.2.1 Procesos de producción de biodiesel 

El proceso ETH1 presenta la mayor eficiencia entre los casos analizados, con 

92,1% y con un flujo de exergía destruida de 3138,96 MJ/h. El proceso NTH2, con 

87,2% de eficiencia y un flujo de exergía destruida de 9246, 22 MJ/h, es el caso 

que muestra el más bajo rendimiento. La Tabla 4.5 resume los valores de 

eficiencia y exergía destruida en cada uno de los casos de estudio. 

Tabla 2.21. Eficiencia y exergía destruida de los procesos de producción de biodiesel 

Proceso 
Exergía 

destruida 
(MJ/h) 

Eficiencia 
exergética 

(%) 

Esterificación- T. Heterogénea (ETH1) 3138,96 92,1 

Neutralización-T. Heterogénea (NTH1) 3239,82 89,7 

Esterificación-T. Homogénea (ETH2) 7142,40 89,3 

Neutralización-T. Homogénea (NTH2) 9246,21 87,2 

 

Los resultados son explicados por la configuración misma de cada proceso. Como 

ya se mencionó anteriormente, los procesos heterogéneos requieren menor 

cantidad de materias primas y recursos, como por ejemplo, agentes neutralizantes 

y agua de lavado. Al eliminar etapas, también se eliminan corrientes de residuos, 

los cuales al abandonar el sistema, producen perdidas de exergía. 

Las torres de destilación son los equipos que presentan mayor destrucción de 

exergía y representan entre el 87% y 94% de las irreversibilidades en los casos de 

estudio. En los procesos ETH2 y NTH2, los pretratamientos son responsables del 

11% y 9% de la exergía destruida, respectivamente; mientras en el proceso ETH1 

la esterificación aporta el 16%. Por su parte, la etapa de neutralización del proceso 

NTH1 es responsable del 14% de las irreversibilidades.  

Los resultados encontrados se mantienen en línea con lo reportado en la literatura. 

Talens et al. [26] reportan una destrucción de 492 MJ de exergía por cada 

tonelada de biodiesel a partir de aceites usados y en medio ácido. Velásquez et al. 

[39] reportan una eficiencia exergética del 92,3% en un proceso de producción de 

biodiesel a partir de palma africana usando NaOH como catalizador. 
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4.3.2.2 Procesos termoquímicos 

En la Figura 4.2 se puede observar que la producción de hidrógeno es el proceso 

con la eficiencia exergética más alta, superior al 80%. La producción de metanol 

es el proceso con mayor destrucción de exergía, 12957,4 MJ/h, seguido de la 

producción de combustibles Fischer-Tropsch e hidrógeno con 12280,9 MJ/h y 

10486,7 MJ/h, respectivamente. Mientras los combustibles Fischer-Tropsch, con 

75%, muestra la menor eficiencia de los tres casos. En relación a la exergía 

perdida, la cual hace referencia a la energía útil que sale del sistema sin ser 

aprovechada, la producción de combustibles Fischer-Tropsch es el proceso que 

menos desaprovecha la energía útil de las corrientes de salida, 14384,5 MJ/h, 

aproximadamente 8699 MJ/h menos que la producción de hidrógeno, el proceso 

con mayor exergía perdida.  

La Figura 4.3 muestra que la mayor destrucción de exergía por etapa en la 

producción de metanol y combustibles Fischer-Tropsch se presenta en la 

compresión del gas de síntesis (4279,18 MJ/h y 4736,13 MJ/h, respectivamente), 

lo cual no ocurre en el proceso de obtención de hidrógeno donde la etapa de 

gasificación es la que alcanza los mayores valores, 3629,73 MJ/h. 

La exergía destruida en la compresión se debe principalmente a las 

irreversibilidades por trasferencia de calor entre el agua de enfriamiento y el gas 

de síntesis en los intercambiadores de calor utilizados en el tren de compresores. 

La destrucción de exergía también es causada, en menor proporción, por las 

irreversibilidades existentes en los compresores debidas a la generación de 

entropía. La compresión genera diferentes resultados en los tres procesos porque 

la presión de salida del cuarto compresor y la cantidad de gases y vapor que 

entran a los compresores son diferentes en cada caso. Las eficiencias exergéticas 

de la compresión son relativamente bajas cuando se comparan con otras etapas 

en un mismo proceso; en la síntesis de metanol solo alcanza el 53,94%, 54,52% 

para la producción de hidrógeno y 44,36% para los combustibles Fischer-Tropsch. 



 

109 
 

Figura 2.13 Destrucción de exergía, pérdida de exergía y eficiencia en cada proceso 

   

 

 

En la producción de hidrógeno el calor generado por el enfriamiento del gas de 

síntesis se utiliza para calentar el agente gasificante y el vapor de agua que entra 

a la etapa de compresión. La vaporización de este flujo de agua, necesario para el 

reformado, aumenta las irreversibilidades por transferencia de calor y determina 

que la gasificación sea la etapa con mayor destrucción de exergía en este 

proceso. 

En todas las etapas de gasificación de los diferentes procesos las reacciones que 

se llevan a cabo aumentan la entropía de los sistemas en estudio, ya que se parte 

de una materia prima con una estructura compleja y organizada (la biomasa) para 

transformarla en compuestos más simples. 
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Figura 2.14 Destrucción y pérdida de exergía por etapas en cada proceso 

 

(a) Producción de metanol. (b) Producción de hidrógeno.  (c) Producción de combustibles 

Fischer-Tropsch.  

Como se puede observar en la Figura 4.3, la etapa con los menores flujos de 

exergía es indiscutiblemente el secado. Todas las etapas de secado presentan 

porcentajes inferiores al 5%, pero como ya se mencionó anteriormente, opera bajo 

las mismas condiciones en las tres simulaciones. 

En la síntesis de biocombustibles, la síntesis de metanol presenta una pérdida de 

exergía de 4048,44 MJ/h seguido por la síntesis de hidrógeno y reactor Fischer-

Tropsch con 2994,57 MJ/h y 1810,71 MJ/h respectivamente. Al comparar las 

irreversibilidades de los reactores utilizados en la síntesis de biocombustibles, los 

resultados muestran que el reactor Fischer-Tropsch presenta el mayor flujo de 

exergía destruida, duplicando el flujo del reactor de la síntesis de metanol, que 

alcanza 754,45 MJ/h. Por último, el reactor de reformado con vapor, que alcanza a 

destruir 545,26 MJ/h de exergía, pero se debe tener en cuenta que en la 

producción de hidrógeno se utilizan dos reactores WGS, que juntos destruyen 

338,69 MJ/h de exergía. Por lo tanto, el sistema de reacción para producir 

hidrógeno destruye 883,96 MJ/h de exergía. 
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Figura 2.15 Destrucción y pérdida de exergía por energía obtenida en cada proceso 

 

 

En cuanto a las etapas de separación y purificación, el sistema para separar la 

nafta y el diésel destruye más exergía que el sistema usado para purificar el 

metanol; pero el sistema PSA es el más eficiente de todos. Si se observa la Figura 

4.3, todas las etapas presentan perdidas de exergía pero es particular la 

incidencia que presenta el sistema PSA en los resultados, este equipo pierde 

14704,62 MJ/h de exergía debido al flujo de calor que se libera a la atmósfera por 

medio de la corriente de gases separados del hidrógeno, la cual sale del PSA a 

una temperatura de 199,3 °C. 

La Figura 4.4 muestra la destrucción y pérdida de exergía por kilojoule de 

biocombustible producido en cada proceso. La mayor destrucción de exergía por 

unidad energética se da en la producción de combustibles Fischer-Tropsch (0, 45 

kJ/ kJ de combustibles) seguido de la producción de metanol (0,33 kJ/kJ de 

metanol) y la producción de hidrógeno (0,31 kJ/ kJ de hidrogeno). 

Los resultados que muestra la literatura sobre la eficiencia exergética de los 

procesos termoquímicos son variables y dependen de las diferentes 

configuraciones posibles, que involucran en algunos casos producción conjunta de 

biocombustibles y energía eléctrica. Ptasinski [192] llevo a cabo un análisis 

exergético a tres procesos de producción de biocombustibles (hidrogeno, metanol 
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y combustibles por la ruta Fischer-Tropsch) a partir de madera, estiércol y lodos de 

aguas residuales, siguiendo los esquemas de los procesos analizados en este 

estudio. Los resultados de Ptasinski [192] muestran que la eficiencia exergética 

del proceso Fischer-Tropsch fue de 36,4%, mientras que el proceso de hidrogeno 

fue del 65,7% y 56% para la producción de metanol. 

4.3.2.2 Procesos bioquímicos 

La Figura 4.5 muestra que de los tres pretratamientos analizados, la ruta 

ácido/base presenta la mayor eficiencia, con un valor de 53,38%, seguida del 

pretratamiento con organosolv, el cual alcanza una eficiencia exergética de 

50,51%. La ruta con explosión de vapor presenta la menor eficiencia de todos los 

casos estudiados, 42,18%, a pesar de no requerir de una etapa de neutralización, 

ya que no se utiliza ningún tipo de ácido ni base. La alta destrucción de exergía en 

el pretratamiento de explosión se debe principalmente a la descompresión súbita 

del vapor, de 20 atm a la presión atmosférica. 

Para la hidrólisis enzimática se observa que la ruta de organosolv es la que tiene 

la más alta eficiencia, equivalente a 40,41%. Las eficiencias de los reactores de 

hidrólisis está determinada principalmente por los cambios de composición debido 

al mezclado de corrientes y a las reacciones químicas que se llevan a cabo, es 

decir, en cada caso se mezclan flujo y composiciones diferentes, lo que conlleva a 

obtener valores de destrucción de exergía también diferentes en cada proceso. En 

todos los casos, el efecto de exergía física sobre dichas eficiencias es mínima, ya 

que como se mencionó anteriormente, las condiciones de operación de los 

reactores de hidrólisis son cercanas  al ambiente de referencia, comparadas con 

los reactores de pretratamientos. 

Por último, en la etapa de purificación se obtuvieron eficiencias muy similares, 

debido a que se manejaron condiciones de operación afines para las tres rutas. No 

obstante, se puede apreciar una diferencia entre las rutas de organosolv y 

explosión de vapor respecto al ácido-base. Las diferencias en las eficiencias  de 

esta etapa están determinadas por las composiciones y flujos  de las corrientes de 
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entrada en cada equipo de separación, ya que esto determina la energía 

necesaria para calentar (rehervidores) y condensar los materiales a separar. 

Figura 2.16 Eficiencia exergética por etapas de los procesos bioquímicos 

 

La Figura 4.6 muestra la exergía destruida por kilogramo de etanol producido en 

cada una de las etapas de pretratamiento. El pretratamiento que presenta menos 

exergia destruida es el ácido/base con 192,16 kJ/kg de etanol, seguido del 

pretratamiento de organosolv con 422,46 kJ/kg de etanol. El proceso que presenta 

mayor exergia destruida por kg de etanol es la explosion de vapor con un valor 

que cuadruplica el valor del primero, 872,62 kJ/kg de etanol. 

Son pocos los estudios relacionados con análisis exergético para la producción de 

etanol a partir de raquis de palma; Tan et al. [41] desarrollaron un análisis 

exergético en esta área, usando acido diluido como pretratamiento de la biomasa. 

Los resultados encontrados por Tan et al. [41] muestran que el pretratamiento con 

ácido diluido destruye 18 MJ/kg de etanol producido. La exergía destruida en el 

pretratamiento ácido/base que se evaluó en esta tesis fue cuantificada en 192,16 

MJ/kg de etanol. Sin embargo, este último valor engloba la suma de los equipos 

que conforman todo el pretratamiento. Los resultados de esta tesis presentan 
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mayor similitud con los resultados reportados por Tan et al. [41] si se analiza el 

reactor de pretratamiento acido únicamente, ya que la exergía destruida en este 

equipo fue calculada en 27,93 MJ/kg de etanol. 

Figura 2.17 MJ de exergía destruida/kg de etanol obtenido en los tres pretratamientos 

 

4.4. Conclusiones 

 

Se cuantificó la relación neta de energía de cada uno los procesos descritos en los 

capítulos 1-3. Los procesos de producción de biodiesel presentan relaciones netas 

de energía inferiores a la unidad, con lo cual se convierte en consumidores y no en 

fuentes de energía. La relación neta de energía de los procesos heterogéneos es 

superior a los procesos homogéneos y el pretratamiento de esterificación presenta 

ligera ventaja sobre la neutralización. Desde el punto de vista de cadena 

productiva, la producción de biodiesel muestra relaciones netas de energía entre 

6,590 y 7,693, manteniendo el orden descrito anteriormente. Entre los procesos 

termoquímicos, la producción de hidrogeno y el proceso Fischer-Tropsch 

presentan relaciones neta de energía superiores a la unidad, 1,685 y 1,572, 

respectivamente. La relación neta de energía para el proceso de producción de 

metanol se calculó en 0,939. Las etapas de secado de la biomasa y la compresión 

del gas de síntesis  mostraron los mayores porcentajes de consumo de energía en 

los procesos Fischer-Tropsch y producción de Hidrogeno. El sistema de 

separación fue la etapa de mayor consumo de energía en la producción de 
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metanol. De los tres grupos de procesos analizados, los procesos bioquímicos de 

producción de etanol presentaron relaciones netas de energía significativamente 

bajas, donde el NER para el proceso con pretratamiento de organosolv se 

cuantificó en 0,266. La más alta relación neta de energía entre los procesos 

bioquímicos fue calculada en 0,667, correspondiente al proceso con 

pretratamiento ácido/base. 

Se cuantificaron las pérdidas y la destrucción de exergía, así como la eficiencia 

exergética de los procesos bajo estudio. La eficiencia exergética fue superior al 

85% en todos los procesos de producción de biodiesel, siendo las torres  de 

destilación los equipos con mayor destrucción de exergía. La etapa de gasificación 

y la compresión del gas de síntesis generan las mayores irreversibilidades en los 

procesos termoquímicos, cuyas eficiencias se calcularon en valores por encima 

del 70%.  Ninguna de las etapas de los procesos bioquímicos de producción de 

etanol supera el 60% de eficiencia exergética y el proceso con pretratamiento de 

explosión de vapor cuadruplica la exergía destruida en el proceso con 

pretratamiento ácido/base. 

Como una medida para mejorar las eficiencias energéticas y exergéticas de los 

procesos analizados, y por consiguiente su sostenibilidad, la aplicación de la 

metodología de integración energética podría resultar viable, sobre todo en los 

procesos cuya relación neta de energía se encuentra ligeramente por debajo de la 

unidad. Sin embargo, las eficiencias de los procesos bioquímicos son tan bajas 

que se hace necesario el estudio de otros tipos de pretratamientos e inclusive la 

posibilidad de experimentar y analizar diferentes tipos de hidrólisis, diferentes a la 

enzimática. 
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5. ANÁLISIS DE CICLO DE VIDA (ACV) 

 

5.1. Introducción 

Los biocombustibles afrontan el reto de ser sostenibles, y para alcanzar esta meta 

deben cumplir con uno de los pilares fundamentales de la sostenibilidad, el 

aspecto ambiental [1]. Por su parte, la sostenibilidad ambiental implica el 

cumplimiento de dos condiciones importantes: (i) todo proceso debe consumir un 

recurso a una velocidad menor de la que es producido y (ii) sus emisiones no 

deben ser mayores que las que pueda soportar el ecosistema a su alrededor [2]. 

Una de la formas de calcular estos consumos y emisiones es a través de la 

metodología del análisis de ciclo de vida (ACV)  

El análisis del ciclo de vida (ACV) es una metodología que intenta identificar, 

cuantificar y caracterizar los diferentes impactos ambientales potenciales 

asociados en cada una de las etapas del ciclo de vida de un producto o procesos 

[3, 4, 5]. Es una metodología que se originó en Estados Unidos y se desarrolló en 

Europa. El primer ACV fue llevado a cabo en 1969 para Coca-Cola, por el Midwest 

Research Institute (MRI), buscando disminuir el consumo de recursos [6]. Sin 

embargo, la aplicación del ACV se incrementó sólo a partir de los años 80 del siglo 

pasado, cuando cambiaron los métodos para cuantificar el impacto del producto, y 

los estudios de ACV empezaron a estar disponibles para uso público. Así, la 

Sociedad de Toxicología y Química Ambiental (SETAC, por sus siglas en inglés) 

fue la primera organización que desarrolló y lideró discusiones científicas acerca 

del ACV. En 1993, formuló el primer Código de Prácticas para el ACV (Code for 

Life Cycle Assessment), con el fin de establecer una metodología a seguir. 

Posteriormente, la Organización Internacional de Normalización (ISO, por sus 

siglas en inglés) apoyó este desarrollo, unificó métodos, procedimientos y 

terminologías, teniendo como resultado la norma internacional ISO 14040 (1997), 

como un adjunto a la ISO 14000.  
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Antes de la normalización del ACV por la ISO existían diversos trabajos que se 

direccionaban al cálculo de las emisiones producidas por los biocombustibles y se 

presentaba un consenso casi generalizado sobre los beneficios positivos de su 

uso. Posterior a la normalización, el número de estudios se multiplicó, y entonces 

los biocombustibles comenzaron a tener fuertes detractores. Los críticos de los 

biocombustibles no solo cuestionan su posible beneficio ambiental en términos de 

reducción de emisiones de gases efecto invernadero, sino también el balance neto 

de energía a lo largo de su cadena de producción, el cual afirman es negativo. En 

este sentido, algunos estudios de finales de los años noventa han tratado de 

demostrar que, en concreto, el bioetanol obtenido a partir del cultivo de cereales, 

principalmente maíz, aporta mayor energía que la consumida en su fabricación. 

Los resultados varían, según los estudios, desde un tasa neta de energía de 1,34 

[7] hasta 1,98 [8]. Sin embargo, estos resultados contrastan con varias 

estimaciones que arrojan un panorama muy diferente. Pimentel et al. [9] 

encontraron que por cada kJ utilizado en la producción del biocombustible se 

obtienen 0,78 kJ en forma de etanol de maíz. Según los mismos autores, el 

panorama no mejora cuando, en vez de etanol, se habla de biodiesel, donde las 

tasas de eficiencia energética están en 0.79 kJ obtenidas de biodiesel por kJ 

gastada en su producción.  

Dos razones podrían explicar las diferencias antes mencionadas. La primera 

resulta de las distintas hipótesis mantenidas para la conversión en términos 

energéticos de los factores productivos de la agricultura (fertilizantes, maquinaria, 

herbicidas, etc.). Sin embargo, la segunda explicación se fundamenta en la 

cuantificación o no de toda la energía que directa e indirectamente se utiliza en la 

producción de un biocombustible, es decir, en el ciclo de vida completo. A medida 

que se aumenta el nivel de detalle en todos los consumos de cada etapa de la 

cadena productiva, la eficiencia energética se ve disminuida. 

Dada la variedad de procesos para la producción de biocombustible y el polémico 

debate sobre su "beneficio neto", incontables estudios se han llevado a cabo 

utilizando la metodología del ACV. No obstante, existe un amplio acuerdo en la 
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comunidad científica de que el ACV es una de las mejores metodologías para la 

evaluación de las cargas ambientales asociadas con los biocombustibles.  

Yáñez et al. [10] evaluaron el rendimiento energético de la producción de biodiesel 

en Brasil y Colombia mediante ACV. Evaluaron tres empresas de cada país, 

teniendo como resultado rendimientos netos de energía entre 3,768 y 5,721 para 

Brasil; mientras que los rendimientos para Colombia estuvieron entre 4,638 y 

5,169. Uno de los mejores y más citados informes de ACV de biocombustible fue 

desarrollado por Lechón et al. [11], en el cual analizan y comparan diferentes rutas 

para la producción de biodiesel a partir de aceites vegetales crudos y usados con 

el diésel fósil. Los resultados se enfocan hacia la evaluación de la categoría de 

cambio climático y energía no renovable.  

En Colombia se desarrolló recientemente una evaluación de ciclo de vida de los 

biocombustibles, analizando el etanol de caña de azúcar y el biodiesel de palma 

africana. El estudio fue solicitado por el Banco Interamericano de Desarrollo y el 

Ministerio de Minas y Energía [12]. Los resultados fueron enfocados 

principalmente a la categoría de cambio climático. Según este estudio, el biodiesel 

de palma africana puede reducir desde el 50% hasta el 108% de las emisiones de 

gases de efecto invernadero. Estudios en otros países alcanzan menores valores 

de reducción, 30-40% en Alemania [13], 40-50% en el Reino Unido [14], 30% en 

Holanda [15], 35-60% en la Unión Europea [16], y 20-60% en Estados Unidos [17].  

En la ruta termoquímica, Moreno et al. [18] evaluaron el ciclo de vida de la 

producción de hidrógeno a partir de cuatro residuos lignocelulósico. Sus 

resultados afirman que desde la producción de biomasa hasta obtener el 

hidrógeno, solo un residuo alcanza a reducir las emisiones totales de CO2 

equivalente. Sin embargo, ninguna de las cadenas productivas evaluadas 

presenta una ganancia neta de energía. Los valores de relación neta de energía 

se encuentran entre 0,37 y 0,52. Iribarren et al. [19] evaluaron los impactos 

ambientales por la producción de biogasolina y biodiesel a través de la síntesis 

Fischer-Tropsch. Utilizaron asignación económica para asociar cargas 

ambientales entre cada producto. Todo el montaje del ACV lo hicieron en 
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Simapro® y evaluaron 8 categorías de impacto. Sus resultados señalan que el 

biodiesel y la biogasolina obtenida reducen las emisiones de CO2 equivalente en 

74% y 70 %, respectivamente. Los resultados son respetables pero no dejan de 

generar inquietud por lo elevados que son estos porcentajes de reducción. 

En la revisión realizada por Borrion et al. [20], relacionada con la producción de 

bioetanol a partir de material lignocelulósico, encontraron que en los trabajos 

analizados, las emisiones de CO2 equivalentes se reducen en un rango de 4% -

15% para E10, 12%-96% para E85 y 46%-90% para E100. En cuanto a la 

reducción del consumo de energía, los valores corresponden al 4%-8% para E10, 

45%-76% para E85 y 56%-100% para E100. 

Localmente, el ACV también ha incrementado su uso, y el Centro de Investigación 

para el Desarrollo Sostenible en Industria y Energía (categoría A1 de Colciencias) 

de la Universidad Industrial de Santander ha sido pionero en la aplicación de la 

metodología, con diversos trabajos de investigación a nivel de pregrado, maestría 

y doctorado [21, 22]. 

Dada la aceptación de la metodología del ACV y los aspectos positivos de su uso, 

sin descartar también sus desventajas, en este capítulo se aplicará el análisis de 

ciclo de vida a la cadena de producción de biodiesel de aceite de palma africana. 

5.2. Metodología del ACV 

El análisis de ciclo de vida (ACV) se realizó mediante la aplicación de las normas 

ISO 14040-14044 [4]. 

5.2.1. Definición del objetivo y alcance.  

En el objeto de estudio se debe estipular la aplicación prevista, las razones del 

estudio y la audiencia, así como también la información necesaria para 

desarrollarlo, la calidad de los resultados, y como deben ser interpretados para 

que adquieran gran significado al momento de tomar decisiones. 
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5.2.1.1. Definición del objetivo.  

El objetivo de este estudio es aplicar la metodología del ACV a la producción de 

biodiesel de aceite de palma africana, evaluando diferentes rutas de producción de 

biocombustibles que puedan asociase a este renglón productivo para un mejor 

aprovechamiento de sus recursos. 

5.2.1.2. Función de los sistemas.  

La función de cada uno de los sistemas bajo estudio es servir como combustible 

para motor. 

5.2.1.3. Unidad funcional.  

La unidad funcional se refiere a la base de cálculo sobre la cual se efectuarán los 

balances de materias y energía. Esta referencia es necesaria para asegurar que la 

comparación de los sistemas se hace sobre una base común. En este estudio, la 

unidad funcional se estableció en 1MJ de cada biocombustible. Se utilizaron los 

poderes caloríficos de los biocombustibles y se obtuvieron las cantidades másicas 

correspondientes a 1 MJ de energía, y de esta manera poder efectuar una 

comparación entre los sistemas. 

5.2.1.4. Definición de los sistemas bajo estudio.  

Los sistemas bajo estudio se agrupan en 4 grupos: sistemas de producción de 

biodiesel (BDIE), sistema de diésel fósil (DIEF), sistemas termoquímicos y 

sistemas de bioquímicos. La Tabla 5.1 describe cada uno de los sistemas bajo 

estudio. 

5.2.1.5. Limites del sistema.  

Para los sistemas de biodiesel se tuvieron en cuenta todas las etapas que 

comprenden su ciclo de vida, es decir, desde la etapa de cultivo hasta su 

distribución y uso. Dado que los requerimientos en la etapa de cultivo dependen 

del tipo de suelo, todos los flujos fueron calculados para la región del Magdalena 

Medio, particularmente en el municipio de Puerto Wilches. Se tuvieron en cuenta 

las distancias por carretera nacional para el transporte de insumos y productos. 



 

125 
 

  Tabla 2.22 Descripción de los sistemas bajo estudio 

Tipo de sistema Proceso Descripción 

Sistemas de producción de 
biodiesel 

BDIE1 
Producción de biodiesel mediante 
transesterificación homogénea y 
esterificación de ácidos grasos. 

BDIE2 
Producción de biodiesel mediante 
transesterificación homogénea y 
neutralización de ácidos grasos. 

BDIE3 
Producción de biodiesel mediante 
transesterificación heterogénea y 
esterificación de ácidos grasos. 

BDIE4 
Producción de biodiesel mediante 
transesterificación heterogénea y 
neutralización de ácidos grasos. 

   

Sistema diésel fósil Diesel 
Producción y uso de diésel fósil. 
Incluye las etapas de extracción, 
transporte, refinación y combustión. 

   

Sistemas termoquímicos 

Hidrógeno 
Producción de hidrógeno a partir de 
gas de síntesis de la gasificación de 
raquis de palma. 

Fischer-Tropsch 
Producción de combustibles Fischer-
Tropsch a partir de gas de síntesis de 
la gasificación de raquis de palma. 

Metanol 
Producción de metanol a partir de gas 
de síntesis de la gasificación de raquis 
de palma. 

   

Sistemas Bioquímicos 

Explosión de vapor 
Producción de etanol a partir de 
raquis de palma usando como 
pretratamiento explosión de vapor. 

Ácido/base 
Producción de etanol a partir de 
raquis de palma usando un 
pretratamiento secuencial ácido-base. 

Organosolv 
Producción de etanol a partir de 
raquis de palma usando un 
pretratamiento con organosolv 

   
Desde el punto de vista temporal, el análisis fue llevado a cabo en un horizonte de 

25 años, lo cual corresponde al ciclo de producción de la palma africana. Para los 
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otros sistemas (gasificación y etanol), las etapas del ciclo de vida que fueron 

analizadas comprenden el transporte de la materia prima y la producción de los 

biocombustibles 

5.2.1.6. Etapas excluidas.  

En este estudio no se tuvieron en cuenta las cargas ambientales relativas a los 

bienes de capital (maquinaria e infraestructura) porque su vida útil es muy 

extensa. Esta suposición se fundamenta en la unidad funcional establecida, 1 MJ, 

y hace referencia a que las plantas podrían producir múltiplos muy grandes de la 

misma en un determinado tiempo y que los bienes de capital puedan ser utilizados 

por muchos años; por consiguiente, las emisiones generadas en la elaboración de 

los bienes de capital por cada MJ de biocombustible producido son muy 

pequeñas, y despreciables cuando se comparan con las emisiones generadas por 

la operación de las plantas. 

5.2.1.7. Procedimientos de asignación.  

Los procedimientos de asignación son utilizados cuando en un proceso hay más 

de un producto de valor agregado, entonces se hace necesario cuantificar las 

cargas ambientales asociadas a cada producto cuando abandonan el sistema. En 

este trabajo se utilizó la asignación másica en los casos donde fue requerida. 

5.2.1.8. Metodología de impacto ambiental.  

La norma ISO 14014-14044 plantea elementos obligatorios y opcionales en esta 

etapa. Los elementos obligatorios son:  

 Selección de las categorías de impacto. 

 Clasificación: en esta fase se asignan los datos del inventario a la 

categoría donde se espera algún tipo de impacto ambiental. 

 Caracterización: en esta se calculan los indicadores de categoría mediante 

el uso de factores de caracterización. 

Los elementos opcionales son la normalización, la agrupación y la ponderación. 

Las metodologías que no tienen en cuenta las etapas opcionales, calculan los 

efectos intermedios o “midpoints”, mientras las metodologías que realizan todas 

las etapas calculan impactos finales o “endpoints”. Las categorías de impacto 
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ambiental intermedias se hallan más cercanas a la intervención ambiental y 

proporcionan una información más detallada de la forma como se afecta el medio 

ambiente. Las categorías de impacto finales son más globales y no hay un 

consenso sobre cómo llegar a calcularlas, es decir, las etapas opcionales no son 

aceptadas completamente por la comunidad científica dedicada al desarrollo de 

ACVs. Por este motivo, las metodologías de efectos intermedios son más 

utilizadas. 

En este trabajo, la evaluación de impacto se realizó utilizando el método EPD 

(Environmental Product Declaration), el cual se fundamenta en el procedimiento 

de caracterización para calcular la contribución relativa de una sustancia a una 

categoría de impacto ambiental determinada. Es un método que fue desarrollado 

por el SEMC (Swedish Environmental Management Council). Los factores de 

caracterización, excepto para la categoría de consumo de energía fósil, están 

tomados directamente del método “CML2 baseline 2000” desarrollado por el 

Instituto de Estudios Medioambientales de Leiden (CML, por sus siglas en inglés), 

en Holanda. Se evaluaron 6 categorías de impacto: potencial de calentamiento 

global, agotamiento de la capa de ozono, acidificación, oxidación fotoquímica, 

eutrofización y energía no renovable, las cuales se describen a continuación de 

acuerdo a lo reportado por Antón [23]: 

Potencial de calentamiento global. El calentamiento global es causado por los 

gases presentes en la atmósfera, los cuales retiene parte de la energía que el 

planeta ha absorbido por radiación solar, causando el conocido fenómeno de 

efecto invernadero. Estos gases son principalmente el vapor de agua, el CO2, CH4, 

N2O y clorofluorocarbonados (CFCs). El indicador de esta categoría se expresa 

como CCI (Climate Change Indicator) y se calcula con la Ecuación 5.1. 

𝐶𝐶𝐼 = ∑ 𝐺𝑊𝑃𝑖 ∗ 𝑚𝑖

𝑖

 (5.1) 

Donde mi es la masa de la sustancia i expresada en kg. GWP es el potencial de 

calentamiento global, el cual se define como la relación entre la contribución a la 
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absorción de calor resultante de la emisión de 1 kg de un gas con efecto 

invernadero y la emisión equivalente de CO2 a lo largo de un tiempo determinado. 

Los valores de GWP son publicados periódicamente por el Intergovernamental 

Panel on Climate Change (IPCC). La Tabla 5.2 muestra los factores de 

caracterización GWP, para la categoría de cambio climático de algunos gases. 

 Tabla 2.23 Factores de caracterización GWP, en kg CO2/kg, para el cálculo de CCI 

 

 

Emisión GWP100 
 
 

 

 

Dióxido de Carbono (CO2) 
1 

 

 
 

Metano (CH4) 24 
 

 
 

 

Halon 1301 (CF3Br) 6.900 
 

 
 

Óxido de  Nitrógeno (N2O) 360 
 

 
 

Tetrafluoruro de Carbono (CF4) 5.700 

Fuente: Simapro v7.1®. 

Acidificación. Consiste en la deposición de ácidos resultantes de la liberación de 

óxidos de nitrógeno y sulfuro en la atmósfera, en el suelo y en el agua, dónde 

puede variar la acidez del medio. El indicador para la categoría se expresa como 

AI (Acidification indicator), se mide en kg eq. de H+ y se expresa mediante la 

Ecuación 5.2. 

𝐴𝐼 = ∑ 𝐴𝑃𝑖 ∗ 𝑚𝑖  ;     𝐴𝑃𝑖 =
𝜂𝐻+ ∗ 𝑀𝐻+

𝑀𝑖
𝑖

 (5.2) 

Donde mi es la masa de la sustancia i y AP es el potencial de acidificación. El AP 

de una substancia i es equivalente al potencial de iones H+ equivalentes que 

puede emitir dicha substancia i, donde ηH
+ (mol·kg-1) representa el número de 

iones H+ que pueden ser potencialmente producidos por un kg de substancia i y 

ΜΗ
+ (kg·mol -1) el peso equivalente de un mol H+ y Mi el peso equivalente de la 

substancia i. La Tabla 5.3 muestra los AP de algunos compuestos relevantes. 
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 Tabla 2.24 Potencial de acidificación de compuestos relevantes, en kg de H+/kg de 
sustancia 

Compuesto AP 

Ácido clohídrico 0,027 

Ácido fluorhídrico (HF) 0,050 

Ácido sulfihídrico (H2S) 0,059 

Ácido sulfúrico (H2SO4) 0,020 

Amoníaco (NH3) 0,059 

Dióxido de Nitrógeno (NO2) 0,022 

Óxidos de azufre (SO2) 0,031 

Fuente: Simapro v7.1®. 

Formación de oxidantes fotoquímicos. Los oxidantes fotoquímicos se forman 

por la reacción de óxidos de nitrógeno (NOx), bajo la influencia de la luz solar, con 

compuestos orgánicos volátiles (VOCs), para producir ozono troposférico. Para el 

cálculo del indicador de formación de foto-oxidantes (POI, por sus siglas en inglés) 

se utiliza como factor de caracterización el POCP (Photo-chemical Ozone Creation 

Potentials), tal como lo muestra la Ecuación 5.3. Se mide respecto al efecto 

producido por 1 kg de etileno.  

𝑃𝑂𝐼 = ∑ 𝑃𝑂𝐶𝑃𝑖 ∗ 𝑚𝑖

𝑖

 (5.3) 

El POCP se define como la relación entre el cambio en la concentración de ozono 

debido a un cambio en la emisión de un VOC y el cambio en la concentración de 

ozono debido a un cambio en la emisión de etileno. La Tabla 5.4 muestra el factor 

de equivalencia de algunos compuestos de uso común. 
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 Tabla 2.25 Factor de equivalencia, POCP, en kg eq. Etileno/kg sustancia 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
 
 
Fuente: Simapro v7.1®. 

Agotamiento de ozono estratosférico. La mayoría de los cloruros y bromuros, 

procedentes de compuestos Clorofluorocarbonados, CFCs y otras fuentes, 

reaccionan en presencia de las nubes estratosféricas polares (PSCs) emitiendo 

cloruros y bromuros activos, que bajo la acción catalizadora de los UV provocan la 

descomposición del ozono. El indicador del agotamiento de ozono, ODI (Ozone 

Depletion Indicator), se calcula como la suma de los potenciales de agotamiento 

de ozono para las diferentes sustancias, multiplicados por la masa en kg de cada 

una de ellas (Ecuación 5.4). El ODI se expresa en unidades relativas al efecto que 

produce 1 kg de CFC-11. 

𝑂𝐷𝐼 =  𝑂𝐷𝑃𝑖 ∗ 𝑚𝑖 (5.4) 

Sustancia POCP 

Acetaldehido (CH3CHO) 0,527 
Acetileno (C2H2) 0,168 
Acetona  (CH3COCH3) 0,178 
Aldehido (sin especificar) 0,443 
Alkane (sin especificar) 0,398 
Benzeno (C6H6) 0,189 
Butano (n-C4H10) 0,41 
Buteno (1-CH3CH2CHCH2) 0,959 
Etano (C2H6) 0,082 
Etanol (C2H5OH) 0,268 
Etileno (C2H4) 1 
Formaldehido (CH2O) 0,421 
Heptano (C7H16) 0,529 
Hexano (C6H14) 0,421 
Hidrocarburos (sin especificar) 0,377 
Hidrocarburos aromáticos (sin 
especificar) 

0,761 

Hidrocarburos Halogenados (sin 
especificar) 

0,021 

Hidrocarburos (excepto metano) 0,416 
Metano (CH4)  0,007 
Metanol (CH3OH) 0,123 
Propano (C3H8)  0,42 
Propileno (CH2CHCH3)  1,03 
Propionaldehido (CH3CH2CHO)  0,603 
Tolueno (C6H5CH3)  0,563 
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Se define el ODPi como la relación entre la descomposición del ozono en el 

estado de equilibrio debido a las emisiones anuales, flujo en kg·a-1 de una 

cantidad de una substancia, i, emitida a la atmósfera y la descomposición del 

ozono en estado de equilibrio debido a una cantidad igual de CFC-11. La Tabla 

5.5 muestra el factor ODP de algunos compuestos halogenados. 

 Tabla 2.26 Factores de caracterización ODP [kg eq. CFC-11/kg] 

Substancia ODP 

Bromuro de metilo (CH3Br) 0,37 

CFC-11 (CFC13) 1 
Halon 1201 (CF2Br) 1,4 
Halon 1301 (CF3Br) 12 
Tetracloruro de Carbono (CC14) 1,2 

 
Fuente: Simapro v7.1®. 

Eutrofización. Un alto contenido de fósforo y nitrógeno representa un aumento en 

la producción de biomasa (algas) en los sistemas acuáticos, lo que causa una 

disminución en su contenido de oxígeno, promoviendo condiciones anaerobias e 

impidiendo el desarrollo del ecosistema. Los potenciales de eutrofización (EP, por 

sus siglas en inglés), son utilizados como factor de caracterización para calcular el 

indicador total para dicha categoría (Ecuación 5.5).  

𝐸𝑃 =  ∑ 𝐸𝑃𝑖 ∗ 𝑚𝑖

𝑖

 ;         𝐸𝑃𝑖 =

𝑣𝑖

𝑀𝑖
∗

𝑛𝑂2

𝐴𝑒

1
𝑀𝑃𝑂4

3−
∗

𝑛𝑂2

𝐴𝑝

 (5.5) 

donde mi es la masa en kg de la sustancia i emitida al aire, agua o suelo;  νi es el 

número de moles de N o P en una molécula del compuesto i, M es la masa 

molecular (kg mol-1), 𝑛𝑂2
 es el número de moles de O2 consumidos durante la 

degradación de las algas, Ae es el número de moles N o P contenidos en una 

molécula de algas. Se toma la composición del alga como C106H263O110N16P, 

asumiéndose ésta como la composición media de los organismos acuáticos. El 

oxígeno requerido para su degradación se medirá en forma de DQO (demanda 
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química de oxígeno), asumiéndose que un mol de biomasa precisará de 138 

moles de O2 para su degradación. La Tabla 5.6 muestra el potencial de 

eutrofización de algunos compuestos importantes en esta categoría. 

 Tabla 2.27 Factores de caracterización EP [kg eq. PO4/kg] 

  

 

 

 

 

 

Fuente: Simapro v7.1® 

La Figura 5.1 muestra la organización de los factores de caracterización en el 

software Simapro, de acuerdo al método EPD, organizados por categorías de 

impacto y en las unidades mostradas anteriormente.  

Figura 2.18 Factores de caracterización en Simapro

 

Fuente : Simapro v7.1®.. 

 

Substancia EP 

Amoníaco (NH3) 0,35 
Amonio (NH4

+) 0,42 
Dióxido de Nitrógeno (NO2) 0,13 
DQO (Demanda Química de Oxígeno) 0,022 
Fosfatos (PO4

3-, HPO4
-, H2PO4

-, H3PO4, as P) 3,06 
Fósforo (P) 3,06 
Nitratos (NO3

-) 0,095 
Nitritos (NO2

-) 0,13 
Nitrógeno (N2) 0,42 
Óxido Nitroso (N2O) 0,27 
Pentóxido de Fósforo (P2O5) 1,336 
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5.2.1.9. Herramienta informática.  

El presente estudio de ACV se realizó utilizando el software Simapro v7.1®, 

desarrollado por la compañía PRéConsultants®. Este recurso informático contiene 

un gran número de bases de datos y metodologías, las cuales son de gran ayuda 

para analizar y comparar los aspectos medio ambientales de un producto de forma 

sistemática y consistente, siguiendo la normatividad ISO 14040 (ver Figura 5.2). 

Las bases de datos pueden contener varias librerías o proyectos que a su vez 

agrupan diferentes procesos. Los procesos se separan en siete categorías: 

materiales, energía, transporte, procesado, uso, escenario de residuos y 

tratamiento de residuos. Además, la base de datos contiene datos de carácter 

general como son los nombres de sustancias, las unidades de medida, referencias 

de la literatura, etc.  

Figura 2.19  Bases de datos activas en el montaje de un ACV en Simapro v7.1® 

 
Fuente: Simapro v.7.1®. 

5.2.1.10. Datos de entrada y calidad.  

La información reportada por las simulaciones se utilizó como datos primarios para 

el montaje de los inventarios. También se cuenta como información primaria todo 

lo relacionado con datos de consumo de materias primas y emisiones directas de 

los sistemas de producto en cada una de sus etapas. Esta información hace parte 

de todo el material recopilado en artículos de revistas, páginas web, y consultas a 

sectores productivos directamente relacionados con la investigación, entre otros. 

La información de la base datos, como emisiones por la producción de materias 
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primas, hace parte de los datos secundarios. El etiquetar la información como 

primaria y secundaria no implica un grado de importancia de una sobre la otra, 

hace referencia más bien al orden en el que se ingresa la información en el 

montaje de los inventarios. Por ejemplo, el consumo de urea que se debe aplicar 

al cultivo de palma, en campo definitivo, para producir una determinada cantidad 

de racimo de fruto fresco, es un dato primario. Las emisiones por la producción de 

la urea son datos secundarios. El dato primario fue calculado en base a 

información suministrada por empresas del sector palmero y corroborado con 

diferentes publicaciones realizadas en la misma área. Los datos secundarios 

hacen parte de la base de datos del software, y se tienen a la mano después de 

una revisión minuciosa del mismo. 

5.2.2. Análisis de inventarios 

El análisis de inventario está dividido en tres partes: (i) inventarios para los 

procesos de producción de biodiesel, (ii) inventarios para los procesos 

termoquímicos; y por último, (iii) los inventarios para los procesos bioquímicos. 

Durante la creación de los diferentes inventarios en Simapro hubo procesos que 

fueron utilizados frecuentemente. El primero de ellos es la energía eléctrica, razón 

por la cual, donde fue necesario, se empleó una modificación del proceso “Energy 

South América” de la base de datos IDEMAT 2001, la cual recopila los 

requerimientos de combustible y las emisiones presentes en la generación de 1MJ 

de energía en América del Sur. En este proceso la energía eléctrica es producida 

a partir de petróleo, gas natural, carbón, y principalmente, centrales 

hidroeléctricas. El segundo proceso de uso frecuente fue el gas natural, y en este 

caso se utilizó una modificación del proceso “Heat from natural Gas FAL” de la 

base de datos de Franklin USA 98, el cual comprende los datos de “la cuna a la 

puerta” de los recursos necesarios y las emisiones de la combustión de gas 

natural en calderas industriales. El gas natural que se utiliza en este proceso 

proviene de yacimientos de gas, y en menor proporción, carbón y madera. El 

diésel fue el tercer proceso de mayor uso y dentro del inventario se utilizó el 
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proceso Diésel I, de la base de datos IDEMAT 2001, ya que contabiliza las 

emisiones por la producción de 1kg de diésel fósil. 

5.2.2.1. Inventarios para la producción de biodiesel. 

Los inventarios para la producción de biodiesel están conformados por cada una 

de las etapas de su ciclo de vida: cultivo, transporte de racimos, extracción de 

aceite, transporte del aceite, síntesis de biodiesel, y distribución y uso del 

biocombustible. 

El análisis fue llevado a cabo teniendo en cuenta el ciclo productivo de la palma, el 

cual consta de 25 años aproximadamente. Los cinco primeros años se 

contabilizaron como improductivos en materia de racimos de fruto fresco, pero si 

se tuvieron en cuenta cada una de las actividades necesarios para controlar el 

crecimiento y la salud de los árboles. Por lo tanto, en estos primeros 5 años, la 

etapa de cultivo es la única que genera impactos ambientales. 

Inventario para el cultivo de la palma africana 

Para el montaje del inventario de cultivo se calcularon todas las entradas de 

materia prima para adecuar y manejar una hectárea de terreno (en campo 

definitivo) durante un año, y producir aproximadamente 20.08 toneladas de 

racimos de fruto fresco. Este valor corresponde a la producción estabilizada de 

racimos, es decir, lo que se produce por hectárea en cada uno de los años 6 a 25.  

Se hizo un primer montaje asumiendo la existencia de una plantación con una 

producción estabilizada. Luego, se hizo un segundo montaje de inventarios, 

calculando los requerimientos de los primeros 5 años de vida de cultivo, los cuales 

fueron distribuidos entre los años productivos de la palma. Bucaramanga y 

Barrancabermeja se seleccionaron como las ciudades proveedoras de la mayoría 

de los insumos, a 143 km y 103 km, respectivamente. 
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Las etapas que conforman el inventario de cultivo se muestran a continuación: 

 Pre-vivero. Duración de 4 meses. Incluye el transporte de semilla, uso de 

fertilizantes, uso de herbicidas, fungicidas, agua de riego, y electricidad 

para el bombeo de agua.  

 Vivero. Duración de 8 meses. Incluye preparación del material de soporte, 

y las mismas actividades del previvero, pero con un mayor uso de 

fertilizantes y demás productos químicos. No se tuvieron en cuenta 

emisiones por uso de fertilizantes.  

 Campo definitivo. Duración de 24 años. Incluye el uso de maquinaria en 

la preparación del terreno, transporte de plantas, fertilizantes, herbicidas, 

fungicidas, limpieza mecaniza, captación de CO2, emisiones de PO4 y N2O 

por uso fertilizantes. Las Tablas 5.7 y 5,8 muestran los insumos para las 

diferentes etapas del cultivo. 

 

Tabla 2.28 Materias primas y energía durante los primeros cinco años de cultivo para 1MJ 
de biodiesel 

Entrada Unidad Valor 

Insecticida kg 5,20E-09 

Herbicida kg 1,50E-03 

Diésel L 1,89E-04 

Fungicida kg 0,00E+00 

Urea kg 7,27E-03 

MgSO4 kg 5,23E-05 

Dolomita kg 7,67E-05 

Fertilizante  compuesto kg 3,78E-04 

Electricidad kWh 1,14E-05 

Pesticidas kg 2,12E-05 

Roca fosfórica kg 7,15E-03 

Kieserita kg 4,78E-03 

KCl kg 6,40E-03 

Borax kg 1,74E-04 
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Tabla 2.29 Materias primas en campo definitivo para 1MJ de biodiesel 

Fertilizante Unidad valor 

Fertilizante-N kg 9,02E-04 

Fertilizante-P kg 4,29E-04 

Fertilizante K kg 1,83E-03 

Glifosato kg 2,86E-05 

Paraquat kg 1,04E-05 

Diésel L 3,75E-05 

 

Inventario para la extracción de aceite 

Para el inventario de la extracción de aceite se tuvieron en cuenta los consumos 

por energía eléctrica y vapor, lo cuales son los recursos más representativos en 

esta etapa. El inventario se calculó de forma global, es decir, no se discriminó el 

consumo por cada una de las etapas que conforman el proceso. Los consumos 

másicos de la planta fueron estimados a partir de la Figura 5.3, en la cual la 

extracción se realiza por prensado, sin utilizar ningún tipo de solvente químico. 

Se asumió que no hay cogeneración de energía por el uso de los residuos sólidos 

como la fibra y las cáscaras. Para la asignación másica se contabilizaron solo dos 

productos, el aceite y la almendra. La Tabla 5.9 muestra las entradas para 1MJ de 

biodiesel. 

Tabla 2.30 Inventario con valores promedio en la extracción de aceite de palma para 1MJ 
de biodiesel 

Flujo Unidad Valor 

Entradas 

Racimos kg 1,24E-01 

Vapor kg 3,87E-02 

Agua kg 3,53E-02 

Electricidad kWh 1,81E-03 

Salidas 

Aceite kg 2,60E-02 

Almendras kg 6,93E-03 

Cascara kg 6,44E-03 

Fibra kg 2,38E-02 

Raquis kg 2,72E-02 

Efluente kg 9,51E-02 
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Figura 2.20 Balance de masa de la extracción de aceite de palma en Colombia 

 

Fuente: Fedepalma [24].  
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Inventario para la síntesis de biodiesel 

En este inventario se tuvieron en cuenta la energía consumida durante el proceso 

de transesterificación y pretratamiento de los ácidos grasos. Las principales 

entradas de materias primas, metanol y catalizadores, fueron incluidas en los 

inventarios. Las corrientes de salidas incluyen el biodiesel, la glicerina, aguas de 

lavado y sales sódicas. Se aplicó asignación másica para dividir los impactos 

ambientales atribuidos al biodiesel y la glicerina. Los flujos másicos y energéticos 

de estos procesos, así como sus diagramas de flujos, fueron presentados en el 

capítulo 1. 

Inventario para la distribución y uso del biocombustible 

En este inventario se tuvo en cuenta la distribución del biodiesel desde la planta 

de producción en el municipio de Puerto Wilches hasta la ciudad de 

Barrancabermeja, donde se asumió que fue mezclado con diésel fósil y distribuido 

para su posterior uso. Las emisiones producto de la combustión fueron tenidas en 

cuenta usando factores de emisión para el diésel fósil y biodiesel puro. En la 

combustión del B100 no se tuvieron en cuenta las emisiones de CO2, ya que se 

consideraron como neutrales, al ser absorbidas previamente en la etapa de 

cultivo. La Tabla 5.10 muestra los factores de emisión utilizados en la combustión 

del diésel y B100. 

 Tabla 2.31 Factores de emisión del diésel y el B100 para 1MJ de combustible 

Emisión Unidad Diésel B100 

CO2 kg 6,88E-02 0 

SO2 kg 2,12E-05 0 

NO2 kg 7,27E-04 8,01E-04 

CO kg 1,18E-04 6,12E-05 

HC kg 2,36E-06 7,69E-07 

PM kg 3,30E-05 1,74E-05 

 

5.2.2.5 Inventario para los procesos bioquímicos 

Este inventario incluye el transporte de raquis por camión, una distancia de 20 km, 

desde la extractora hasta la planta de etanol. Se tiene en cuenta los consumos 

energéticos de las plantas, descritos en el Capítulo 3. En términos generales, las 
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entradas del inventario requiere de los agentes activos en cada pretratamiento, 

vapor, ácido sulfúrico, soda caustica, etanol, etc. También se incluye el consumo 

de agua, enzimas, y levaduras. Las salidas están formadas principalmente por el 

etanol, vinazas y CO2, productos de la fermentación. 

5.2.2.6 Inventario para los procesos termoquímicos 

Este inventario se montó de una manera similar al anterior. En este caso, los 

requerimientos son principalmente energéticos. En este inventario, dado que uno 

de los procesos presenta dos productos de valor, se utilizó la asignación másica 

para dividir cargas. Por lo tanto, en este inventario se presentaran cuatro 

productos: metanol, hidrógeno, nafta y biodiesel, estos dos últimos, obtenidos por 

la síntesis de Fischer-Tropsch. La Figura 5.4 esquematiza los sistemas bajo 

estudio. 

Figura 2.21 Esquemas de los tres sistemas evaluados. a) producción de diésel y nafta. b) 

producción de hidrógeno. c) producción de metanol 
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5.3 Resultados 

5.3.1 Sistemas de producción de biodiesel  

Los resultados por producir 1MJ de biodiesel, en un año estabilizado de 

producción, muestran cierta ventaja del pretratamiento de esterificación sobre el 

de neutralización. El sistema BDIE3 genera 4,63x10-2 kg eq-CO2, siendo el que 

menor impacto genera dentro de la categoría. Le sigue el sistema BDIE1, con 

4,78x10-2 kg eq-CO2.  La lista la finalizan el sistema BDIE4 y el BDIE2 con 

5,07x10-2 kg eq-CO2 y 5,29x10-2 eq-CO2, respectivamente.  

La Figura 5.5 muestra que en todos los sistemas bajo estudio, las etapas de 

cultivo y extracción de aceite acarrean con las mayores emisiones de 

calentamiento global. Cada una de estas etapas alcanza a superar el 40% del total 

de las emisiones de la cadena productiva. La etapa de cultivo genera grandes 

impactos por el uso y producción de fertilizantes, en especial por el uso de 

compuestos nitrogenados que generan emisiones directas de N2O, un gas que 

tiene 360 veces más potencial de calentamiento global que el CO2. En la 

extracción de aceite, el alto impacto ambiental es producido por las emisiones de 

metano y CO2 que son producidas por los efluentes líquidos almacenados en 

piscinas oxidativas. Las piscinas oxidativas manejan grandes volúmenes de 

residuos, ya que por cada 10 toneladas de racimo que procesa la planta, se 

producen 7 toneladas de efluentes. 

En la categoría de agotamiento de ozono estratosférico, los valores de CFC-11 

equivalentes resultan ser prácticamente insignificantes, lo cual es debido a que no 

hay emisiones directas de compuestos halogenados, y las emisiones de estos 

compuestos en la producción de las diferentes materias primas también es muy 

reducido. Como se puede apreciar en la Figura 5.6, los valores de equivalentes de 

CFC-11 están en un orden de 10-14, lo que significa que la cadena de producción 

de biodiesel tiene un impacto mínimo en esta categoría. 
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Figura 2.22 Calentamiento global por etapa para los sistemas BDIE 

 

 

En relación a la categoría de oxidantes fotoquímicos, los sistemas tienen un 

impacto en kg eq-etileno entre 7,94x10-6 (BDIE4) y 8,86x10-6 (BDIE1). A la etapa 

de extracción de aceite le corresponden el 55% (en promedio) de las cargas 

asociadas de cada sistema para esta categoría. Nuevamente la razón de este 

impacto es el metano emitido en las piscinas de oxidación. La Figura 5.7 muestra 

los kg eq-etileno por etapas para cada uno de los sistemas bajo estudio. 

Figura 2.23 Agotamiento del ozono por etapas para los sistemas BDIE 
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Figura 2.24 Formación de oxidantes fotoquímicos por etapas para los sistemas BDIE 

 

 

La acidificación es promovida por la producción de fertilizantes y el uso de 

combustible diésel. En conjunto, hacen que la etapa de cultivo genere los mayores 

equivalentes de SO2. En esta categoría se hace evidente el poder acidificante del 

diésel fósil, como lo muestra la Figura 5.8, donde las etapas de transporte de 

racimos y aceite tienen una participación promedio del 15,1% y 9,3%, 

respectivamente. Las etapas de síntesis del biodiesel también presentan valores 

elevados de acidificación, lo cual se explica en el uso de combustible fósil y de 

metanol, que también es de origen fósil. El sistema BDIE2 presenta la mayor 

carga acidificante, con 8,42x10-5 kg eq-SO2, seguido por los sistemas BDIE4 y 

BDIE1, con 7,97x10-5 y 7,59x10-5 kg eq-SO2, respectivamente. El sistema BDIE3 

presenta las menores cargas en la categoría, con 7,2x10-5 kg eq-SO2. La literatura 

reporta potenciales de acidificación entre 5,21x10-5 – 2,01x10-4 kg eq-SO2/MJ 

biodiesel, los cuales corresponden con los resultados encontrados en este trabajo 

[24, 25, 26, 27]. 
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Figura 2.25 Acidificación por etapas para los sistemas BDIE 

 

 

Los impactos ambientales relacionados con la categoría de eutrofización (ver 

Figura 5.9) muestran al sistema BDIE3 como el mejor de los sistemas analizados, 

con 1,95x10-5 kg eq-PO4. En esta categoría, los porcentajes de distribución de 

cargas en cada uno de los sistemas se encuentran más distribuidos en las 

diferentes etapas del ciclo de vida. No obstante, la etapa de extracción presenta 

los mayores valores. Una gran parte de los efluentes almacenados en las piscinas 

oxidativas se convierten en metano y CO2, como se mencionó anteriormente, pero 

la carga de DQO es tan elevada que después pasar por las piscinas de oxidacion 

el material orgánico que se descarga a las fuentes hídricas sigue siendo alto. 

Diferentes autores reportan potenciales de eutrofización entre 1x10-5 – 4,28x10-5 

kg eq-PO4/MJ biodiesel, rango en el cual se encuentra los valores calculados en 

este trabajo [25, 27, 28]. 
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Figura 2.26 Eutrofización por etapas para los sistemas BDIE 

 

  

El consumo de energía fósil en la cadena de producción del biodiesel es elevado. 

Acorde a la Figura 5.10, el biodiesel producido en los cuatro sistemas estudiados 

es en un promedio de 54,2% de origen fósil. Las etapas que más contribuyen con 

esta categoría son el cultivo y la síntesis de biodiesel. En el cultivo, la mayoría de 

materias primas son fabricadas con energía fósil, además hay que sumarle todo el 

combustible que se utiliza en el transporte de las mismas, así como también el 

diésel consumido en las labores de mantenimiento de la plantación. Por el lado de 

la planta de biodiesel, su funcionamiento se basa en energía fósil, asumido como 

gas natural. Es claro que la etapa de extracción presenta un impacto bajo, lo cual 

se explica en que gran parte de la energía utilizada es proveniente de la red 

eléctrica, y su consumo, comparado con la planta de biodiesel, es mucho menor. 

La Figura 5.11 compara los sistemas BDIE y el sistema de diésel fósil en cada una 

de las categorías de impacto bajo estudio. La producción de 1 MJ de diésel tiene 

un impacto de 5,97x10-3 kg eq-CO2 en la categoría de cambio climático, 76,15% 

menos que el sistema BDIE3, el de menor impacto en los sistemas BDIE. Es bien 

sabido que el proceso de extracción del crudo y su posterior refinamiento es 

intensivo en el uso de energía, pero la gran variedad de productos que es posible 

obtener de esta materia prima conlleva a usar métodos de asignación que dividen 

las cargas ambientales totales que se producen. 
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Figura 2.27 Consumo de energía fósil en los sistemas BDIE 

 

 

Figura 2.28 Perfil ambienta de los sistemas BDIE Vs. Diésel. Producción de 1MJ de 
combustible 
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combustibles. La Figura 5.12 muestra el perfil ambiental de los sistemas BDIE y 
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reduce las emisiones de CO2 en comparación con el diésel de origen fósil. Con la 

combustión, el sistema BDIE1 alcanza 5,24x10-2 kg eq-CO2, 5,75x10-2 kg eq-CO2 

para el sistema BDIE2, 5,08x10-2 kg eq-CO2 para el sistema BDIE3 y 5,53x10-2 kg 

eq-CO2 para el sistema BDIE4. No obstante, el diésel, después de su combustión, 

alcanza 8,30x10-2 kg eq-CO2. Por lo tanto, con los resultados presentados hasta el 

momento y para los sistemas estudiados, el porcentaje mínimo de reducción de kg 

eq-CO2 es del 30,74% (BDIE2), mientras que el máximo es del 38,75% (BDIE3). 

En la categoría de oxidantes fotoquímicos, los sistemas BDIE siguen presentado 

un mayor impacto que el diésel fósil, aunque la diferencia entre todos los sistemas 

es menor. La diferencia entre el sistema BDIE1, el de mayor impacto en la 

categoría y el diésel, es de 7,91%.  

Figura 2.29 Perfil ambiental de los sistemas BDIE Vs. Diésel. Producción y uso de 1MJ de 
combustible 

 

 

En relación a la categoría de acidificación, el diésel sobrepasa a los sistemas 

BDIE. El diésel produce 4,61x10-4 kg eq-SO2, frente a 4,17x10-4 kg eq-SO2 del 

BDIE1; 4,25x10-4 kg eq-SO2 del BDIE2; 4,13x10-4 kg eq-SO2 del BDIE3 y 4,21x10-4 
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kg eq-SO2 del BDIE4. En la categoría de eutrofización, los sistemas BDIE 

nuevamente generan más impacto que el diésel fósil.  

Todos los resultados presentados hasta el momento son para un año estable de 

producción en la etapa de cultivo. Al distribuir las emisiones de los primeros cinco 

años en los años productivos de la palma, los impactos ambientales de los 

sistemas BDIE se incrementan en cada una de las categorías. La Figura 5.13 

muestra el perfil ambiental de los sistemas BDIE, donde se aprecia que en la 

categoría de cambio climático se produjo un incremento del 6,6% con respecto a 

los valores de la Figura 5.12. Las categorías de formación de oxidantes 

fotoquímicos, acidificación y eutrofización presentaron una variación al alza de 

5,02%, 5,99%, y 3,6%, respectivamente. La categoría de uso de energías no 

renovables presentó la mayor alza, con aproximadamente 11%. La Tabla 5.11 

resume los impactos ambientales después de redistribuir los impactos de los 

primeros cinco años del cultivo. 

Figura 2.30 Sistemas BDIE Vs. Diésel, con redistribución en los requerimientos del cultivo. 
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Tabla 2.1 Impactos ambientales potenciales de los sistemas BDIE y diésel 

Proceso 

Global 
warming 

(GWP 100) 
[kg eq. CO2] 

Ozone layer 
depletion 

(ODP) 
[kg eq. CFC-11] 

Photochemical 
oxidation 

[kg eq. etileno] 

Acidification 
[kg eq. SO2] 

Eutrophication 
[kg eq. 𝑷𝑶𝟒

−𝟑] 

Non 
renewable, 

fossil 
[MJ eq.] 

BDIE1 0,056 1,14E-10 3,53E-05 4,42E-04 1,13E-04 0,580 

BDIE2 0,061 1,07E-10 3,47E-05 4,51E-04 1,16E-04 0,669 

BDIE3 0,054 1,02E-10 3,46E-05 4,38E-04 1,12E-04 0,513 

BDIE4 0,059 1,03E-10 3,44E-05 4,46E-04 1,15E-04 0,626 

DIESEL 0,083 1,45E-10 3,10E-05 4,61E-04 9,88E-05 1 

 

Costa [24] calculó el calentamiento global producido  en la producción del 

biodiesel de palma africana en 3,12x10-3 kg eq-CO2/MJ biodiesel, valor que se 

encuentra por debajo de los resultados calculados para los sistemas de 

producción de biodiesel de este estudio. Pleanjai et al. [27] calcularon el GWP de 

la cadena de producción de biodiesel de palma en Tailandia en 1,29x10-2 kg eq-

CO2/MJ biodiesel. Aunque este valor se encuentra mas cercano a los resultados 

aquí calculados las diferencias están intrínsecamente sujetas al alcance y a los 

límites establecidos para los sistemas de estudio, pero dependen principalmente 

de las asignaciones de cargas ambientales de las corrientes que se tuvieron en 

cuenta como co-productos en cada análisis. 

Para los sistemas bajo estudio en este trabajo los porcentajes de reducción de 

gases de efecto invernadero se encuentran entre 30-40%. Silalertruksa et al. [29] 

afirman que el biodiesel de palma africana (Tailandia) puede reducir las emisiones 

de gases de efectos invernadero entre el 46-73% cuando se compara con el diésel 

fósil. También afirma que la etapa agrícola y los efluentes del proceso de 

extracción del aceite de palma tienen los mayores impactos. Los valores 

encontrados por Silalertruksa et al. [29] pueden ser explicados por los mayores 

rendimiento por hectárea de la palma africana que se alcanzan en los países del 

sureste asiático y por la mejor utilización de co-productos en toda la cadena 

productiva, principalmente en la etapa de extracción del aceite. El Consorcio CUE, 

en el proyecto marco “Estrategias de energía sostenible y biocombustibles para 

Colombia”, financiado por el Banco Interamericano de Desarrollo y el Ministerio de 

Minas y Energía, afirma que el biodiesel de palma africana puede reducir los 
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gases de efecto invernadero entre el 50-108% cuando se compara con el diésel de 

origen fósil [12].  

5.3.2 Sistemas termoquímicos 

La producción de metanol es el sistema que presenta la mayor carga ambiental en 

todas las categorías evaluadas. Esta tendencia se debe a que el proceso consume 

mucha más energía que la consumida en la producción de hidrógeno. Además, el 

proceso Fischer–Tropsch, aunque también presenta un consumo elevado de 

energía, se ve favorecido al tener dos corrientes de producto, lo cual divide las 

cargas ambientales.  

Figura 2.31 Perfil de impactos para los sistemas termoquímicos

 

La Figura 5.14 muestra la contribución de las cargas ambientales de cada sistema 

en las seis categorías de impacto ambiental evaluadas. En la categoría de 

calentamiento global, el metanol produce 6,52x10-2 kg eq-CO2, mientras el 

hidrógeno alcanza 3,74x10-2 kg eq-CO2. En la categoría de daño a la capa de 

ozono, los valores de kg eq-CFC-11 están por el orden de 10-11, lo cual indica 

que el impacto ambiental es mínimo. Contrario al comportamiento del metanol, la 
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nafta presenta el mejor perfil ambiental. La Tabla 5.12 resume los valores 

alcanzados por cada sistema en las diferentes categorías. 

 Tabla  2.2 Resumen de los impactos ambientales potenciales en los sistemas de 
gasificación 

Proceso 

Global 
warming 

(GWP100) 
[kg eq. CO2] 

Ozone layer 
depletion 

(ODP) 
[kg eq. CFC-11] 

Photochemical 
oxidation 

[kg eq. etileno] 

Acidification 
[kg eq. SO2] 

Eutrophication 
[kg eq. 𝑷𝑶𝟒

−𝟑] 

Non 
renewable, 

fossil 
[MJ eq.] 

Hidrógeno 3,74E-02 2,40E-11 6,85E-05 5,53E-04 1,36E-05 6,04E-01 

Metanol 6,55E-02 4,91E-11 1,37E-04 1,07E-03 2,46E-05 1,10E+00 

Diesel 4,43E-02 2,54E-11 7,40E-05 6,13E-04 1,57E-05 6,99E-01 

Nafta 3,20E-02 1,83E-11 5,34E-05 4,42E-04 1,13E-05 5,04E-01 

 

El mayor impacto en todas las categorías evaluadas corresponde a los 

requerimientos energéticos de los equipos (energía eléctrica y calentamiento con 

gas natural) y en una despreciable proporción a las emisiones directas de los 

procesos. La energía eléctrica suministrada es utilizada para ajustar la potencia 

requerida por en la etapa de compresión de cada sistema estudiado, y elevar la 

presión del gas de síntesis de una atmósfera a la respectiva presión de operación. 

La energía de calentamiento con gas natural hace referencia a la energía utilizada 

en el secado del raquis, los requerimientos de calor en los reactores (reactor shift 

en el proceso Fischer-Tropsch y el reactor que simula el reformado con vapor en 

el proceso de hidrógeno) y los requerimientos de calor en los rehervidores de las 

torres de destilación (dos torres utilizadas en la purificación del metanol, y una 

torre utilizada en el fraccionamiento de los hidrocarburos producidos en el proceso 

Fischer-Tropsch). En la Figura 5.15 se puede observar que el proceso de 

calentamiento con gas natural presenta la mayor carga ambiental correspondiente 

a las seis categorías evaluadas. El proceso de transporte del raquis presenta 

emisiones mínimas comparadas con el proceso de calentamiento con gas natural 

y energía eléctrica, por lo cual fue omitido de la Figura 5.15. 
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Figura 2.32 Contribución de los procesos por categoría de impacto para los sistemas 
termoquímicos 
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Figura 2.33 Emisiones representativas por categoría para los sistemas termoquímicos 

 

 

La Figura 5.16 muestra las emisiones por categoría. En la categoría de 

calentamiento global las emisiones representativas son el metano y dióxido de 

carbono, producidos primordialmente durante la extracción y combustión del gas 

natural, respectivamente. En la formación de oxidantes fotoquímicos, la mayoría 
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de los equivalentes se deben a los NMVOCs (compuestos orgánicos volátiles, 

excepto el metano). Las emisiones de NMVOCs se presentan en la extracción del 

gas natural, el cual está compuesto, además del metano, por hidrocarburos de 

bajo peso molecular como propano y butano, que al ser liberados a la atmósfera 

reaccionan para formar radicales libres y ozono. 

Los óxidos de nitrógeno y azufre generan los equivalentes que se reportan en las 

categorías de acidificación y eutrofización, y aunque tiene un efecto diferente en 

cada categoría debido a los factores de caracterización, la causa de su emisión es 

la misma, se encuentran presentes en los combustibles fósiles utilizados en el 

inventario y se emiten en la combustión de los mismos. 

En relación al desgaste de la capa de ozono, los compuestos 

clorofluorocarbonados son los que presentan el mayor impacto, aunque los 

valores en equivalentes de CFC están en el orden de 10-11, lo cual indica que las 

emisiones de este tipo de compuestos son mínimas. Las razones de estas 

pequeñas emisiones son atribuidas al transporte y almacenamiento del gas natural 

mediante el uso de refrigerantes. 

En la categoría de combustibles no renovables, la suma de la energía equivalente 

del gas natural, petróleo y carbón es superior a uno para el proceso de síntesis de 

metanol y menor para los otros sistemas, lo que corrobora los resultados 

encontrados en el análisis energético. 

5.3.3 Sistemas bioquímicos 

La Figura 5.17 contiene la contribución de las cargas ambientales cuantificadas 

para cada sistema mediante las 6 categorías de impacto. El perfil ambiental 

muestra que existe una mayor incidencia en las categorías de impacto ambiental 

correspondiente a la ruta con ácido/base. 
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Figura 2.34 Perfil de impactos ambientales potenciales para los sistemas bioquímicos  

 

 

El sistema ácido/base encabeza el impacto en la categoría de calentamiento 

global con 0,182 kg eq-CO2/ MJ etanol, esto se debe al insumo de compuestos 

inorgánicos, principalmente el hidróxido de sodio requerido para el pretratamiento 

alcalino, el cual genera aproximadamente un impacto del 50% dentro de la 

categoría (ver Figura 5.18). El sistema Organosolv presentó una medida de 0,104 

kg eq-CO2/MJ etanol, debido al uso de solventes la etapa de pretratamiento, y en 

menor proporción debido al consumo de hidróxido de calcio para la neutralización 

y los requerimientos de calor de todo el proceso (Ver Figura 5.19). La explosión de 

vapor obtuvo el menor impacto por calentamiento global, 0,047 kg eq-CO2/ MJ de 

etanol, ya que la contribución por el consumo de gas natural para el calentamiento 

del vapor es equivalente al 10% del impacto de la categoría (ver Figura 5.20). 
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Figura 2.35 Contribución de procesos para el pretratamiento ácido/base 

 

 

 Figura 2.36 Contribución de procesos para el pretratamiento con explosión de vapor 

 

Las emisiones de compuestos orgánicos volátiles se presentan en la extracción 

del gas natural, el cual está compuesto, además del metano, por hidrocarburos de 

bajo peso molecular como propano y butano, que al ser liberados a la atmósfera 

reaccionan para formar radicales libres. El sistema de explosión de vapor presenta 

menor el impacto en las categorías de acidificación y eutrofización, con valores 

equivalentes a 1,395x10-4 kg eq-SO2 y 1,3x10-5 kg eq-PO4. En este sistema no se 

tuvo como insumo ácido sulfúrico contrario a las rutas de ácido y organosolv que 

utilizaron grandes cantidades en sus pretratamientos. 
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Figura 2.37  Contribución de procesos para el pretratamiento con organosolv 

 

En la categoría de combustibles no renovables, el mayor consumo energético lo 

tuvo el proceso con pretratamiento ácido/base con 2,153 MJ eq., seguido por 

Organosolv con 1,649 MJ eq. y para explosión de vapor con 0,184 MJ eq. De esta 

manera,  a excepción del proceso con pretratamiento de explosión de vapor, los 

dos procesos restantes consumen más energía fósil que la energía producida en 

los mismos. La Tabla 5.13 resume los impactos ambientales en las categorías 

evaluadas para los sistemas de bioetanol. 

Tabla 2.3 Impactos ambientales potenciales para los sistemas bioquímicos 

Proceso 

Global 
warming 

(GWP100) 
[kg eq-CO2] 

Ozone layer 
depletion 

(ODP) 
[kg eq-CFC-11] 

Photochemical 
oxidation 

[kg eq-etileno] 

Acidification 
[kg eq-SO2] 

Eutrophication 
[kg eq-𝑷𝑶𝟒

−𝟑] 

Non 
renewabl
e, fossil 
[MJ eq.] 

Etanol 
(Ácido/base) 

0,181 1,33E-07 5,32E-04 3,01E-03 3,67E-05 2,142 

Etanol  
(Explosión 
de vapor) 

0,047 5,47E-10 6,42E-04 1,37E-04 1,35E-05 0,176 

Etanol 
(Organosolv) 

0,102 2,60E-09 7,91E-04 3,6E-04 5,39E-05 1,612 

 

5.4 Conclusiones 

Se evaluó la sostenibilidad ambiental mediante la metodología del análisis de ciclo 

de vida de cada uno de los procesos descritos en los capítulos 1-3, evaluando seis 
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categorías de impacto ambiental: calentamiento global, formación de oxidantes 

fotoquímico, acidificación, eutrofización, daño a la capa de ozono y energía no 

renovable. La producción de biodiesel de palma africana presenta un potencial de 

calentamiento  global que varía entre 5,4x10-2 a 5,9x10-2 kg eq-CO2/MJ biodiesel. 

Los procesos con pretratamiento de esterificación  de ácidos grasos presentan un 

menor GWP que los procesos con pretratamientos con neutralización. Las etapas 

de cultivo y extracción de aceite generan los mayores impactos de la cadena 

productiva del biodiesel en la categoría de calentamiento global. En comparación 

con la producción y uso del diésel fósil el biodiesel de palma africana puede 

reducir las emisiones de efecto invernadero entre 30-37%. El potencial de 

acidificación para los sistemas de producción de biodiesel fue en promedio de 

4,44x10-4 kg eq-SO4/MJ biodiesel e inferior en todos los casos al calculado para el 

diésel, mientras que los potenciales de eutrofización y daño de la capa de ozono 

superaron al sistema de diésel fósil como resultado de las emisiones en la etapa 

de extracción del aceite de palma. Entre tanto, se requiere como máximo un 

66,9% de energía fósil en la producción y uso de un MJ de biodiesel. 

El perfil comparativo de sostenibilidad ambiental de los procesos termoquímicos 

muestra al proceso de producción de hidrogeno como el de menor carga 

ambiental en la categorías evaluadas; sin embargo, los procedimientos de 

asignación utilizados transforman al nafta del proceso Fischer-Tropsch en el 

producto de menor impacto con porcentajes que varían entre 8 -10% por debajo 

de los potenciales calculados para el hidrógeno. El proceso de producción de 

metanol muestra los mayores impactos en las categorías de estudio  y se 

convierte en el único proceso termoquímico estudiado que consume mas energía 

fósil por energía producida (1,1 MJ eq. de energía fósil/MJ de metanol). Fue 

posible calcular que las cargas ambientales directas de los procesos 

termoquímicos son despreciables, mientras que las cargas por el uso de energía 

fósil, principalmente gas natural, triplica el uso de energía eléctrica y son las dos 

entradas que generan las mayores emisiones contaminantes. 
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El proceso bioquímico de producción de etanol con pretratamiento ácido/base 

presenta un potencial de calentamiento global de 0,181 kg eq-CO2/MJ etanol, 

valor que corresponde al más alto impacto en la categoría, no solo de los procesos 

bioquímicos sino de todos los procesos evaluados. A diferencia de los procesos 

termoquímicos, las cargas ambientales de los procesos bioquímicos no solo se 

deben a los requerimientos de energía, también tienen gran importancia las 

emisiones directas de los mismos (emisiones de CO2 y vinazas) y las cargas 

asociadas a los insumos o materias primas, principalmente compuestos como el 

NaOH y el H2SO4. 

La utilización conjunta de Simapro v7.1® y Aspen Hysys es una importante 

herramienta para evaluar las posibilidades de implementación y la sostenibilidad 

ambiental de las tecnologías existentes y emergentes de producción de 

biocombustibles; no obstante, los inventarios  de las bases de datos utilizadas en 

Simapro v7.1® corresponden a procesos que se desarrollan en países extranjeros, 

la gran mayoría europeos, con lo cual se hace necesario que en Colombia se 

inicie la construcción de una base datos con inventarios locales de los procesos 

bajo estudio y de esta manera mejorar los resultados locales. 

Los impactos ambientales de los procesos bajo estudio asociados a la cadena de 

producción de biodiesel podrían ser reducidos mediante una disminución de los 

requerimientos energéticos, la cual podría ser factible a través de la integración 

energética de sus corrientes. Particularmente, en la etapa de extracción de aceite 

de palma, aparte de la integración energética,  se podrían reducir sustancialmente 

los impactos ambientales de la cadena productiva mediante un aprovechamiento 

de todos los residuos y un mejor tratamiento de los efluentes que involucre la 

captura de los gases generados en las piscinas de oxidación. En este trabajo, los 

procesos termoquímicos y bioquímicos se analizaron como  plantas de producción 

independientes del proceso de extracción de aceite, por lo cual sería 

recomendable para futuros trabajos analizar la sostenibilidad de los procesos aquí 

relacionados desde el punto de vista de biorefinería. 
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6. ANÁLISIS ECONÓMICO Y EXTERNALIDADES 

 

6.1 Introducción 

El desarrollo actual de la industria de biocombustibles surge como solución a 

problemas como el agotamiento de combustibles fósiles y la contaminación 

proveniente de su combustión. No obstante, producir los biocombustibles es 

costoso [1]. Los costos de producción son un tema clave en la viabilidad de la 

industria de los biocombustibles a nivel global, ya que hoy en día se trata de 

mercados creados por políticas gubernamentales, plasmadas en ambiciosas 

metas de penetración, generosos incentivos fiscales y no por fuerzas de mercado 

propiamente establecidas [2].  

Todos los países productores de biocombustibles han establecido diferentes 

mecanismos de excepciones arancelarias y subsidios [3, 4, 5, 6]. En Colombia, los 

biocombustibles están exentos del IVA y del impuesto global [7, 8], mientras la 

gasolina y el diésel, además de estar sujetos a estos dos impuestos, tienen otros 

dos, la tasa de marcación y la sobretasa. 

Los costos de producción de los biocombustibles líquidos difieren ampliamente, 

dependiendo del tipo de biocombustible, materia prima, método de producción y el 

país de origen. Para los biocombustibles de primera generación, los precios de la 

materia prima son, por un amplio margen, los costos más significativos. Esto 

significa que cambios en los costos de las materias primas tienen una fuerte 

incidencia en la rentabilidad de la industria. En cuanto a los costos de producción 

de biocombustibles de segunda generación, estos son bastantes mayores pese a 

que el costo de los insumos es menor con respecto a los de primera generación.  

Diferentes autores han evaluado la viabilidad económica de los procesos de 

producción de biocombustibles. Zhang et al. [232] presentaron un análisis técnico-

económico de cuatro procesos continuos de producción de biodiesel a partir de 

aceite de canola, usado y virgen, empleando el simulador HYSYSTM. Zapata et al. 

[10] evaluaron una planta de biodiesel a partir de aceite de palma utilizando el 
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modelo Guthrie para el cálculo de los costos de adquisición de los equipos. West 

et al. [11] compararon económicamente diferentes procesos de producción de 

biodiesel: procesos homogéneos alcalinos, heterogéneos alcalino, y condiciones 

supercríticas. Sus resultados muestran que para una producción de 8000 ton/año, 

los procesos heterogéneos son los más atractivos. Apostolakou et al. [12] 

presentaron un análisis sobre el efecto de la capacidad de producción sobre la 

rentabilidad del proceso, encontrando como resultado que entre 50000 ton/año a 

80000 ton/año, el proceso presenta una alta factibilidad económica. 

Los procesos de producción de bioetanol de segunda generación también ha sido 

objeto de muchos estudios, no solo técnicos, sino también económicos [13]. En 

esta línea, el Laboratorio de Energías Renovables de Estados Unidos (NREL, por 

sus siglas en inglés) ha evaluado diferentes procesos productivos, variando los 

tipos de pretratamientos, hidrólisis y fermentación [237].  

En gasificación, los procesos Fischer-Tropsch han sido ampliamente estudiados, 

sin embargo, desde el punto de vista económico, el mayor número de 

publicaciones son de años recientes. Swanson et al. [15] compararon dos 

procesos de obtención de biocombustibles líquidos a partir de residuos de maíz. 

Un primer proceso se fundamenta en la operación a baja temperatura de un 

gasificador de lecho fluidizado, mientras el segundo proceso opera un gasificador 

de lecho arrastrado a altas temperaturas. Los resultados encontrados favorecen el 

proceso a alta temperatura. Bowen et al. [16], por su parte, analizaron la 

factibilidad económica de producir hidrógeno a partir de tres materias primas 

diferentes: bagazo de caña, pasto varilla (switchgrass) y cáscaras de nuez. Según 

los autores, es posible producir  hidrógeno a precios entre US$6,50-US$10/GJ, 

comparables con los precios del  hidrógeno por reformado de gas natural 

(US$5,50- US$7,50/GJ). 

La gran mayoría de artículos relacionados con el aspecto económico de los 

biocombustibles se limitan a desarrollar un punto de vista clásico del mismo. Es 

necesario que los biocombustibles sean evaluados a través de metodologías que 
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integren los aspectos ambientales dentro del análisis económico, como una 

medida cuantitativa más acertada de su sostenibilidad. 

La evaluación económica puede tener en cuenta el medio ambiente, de modo que 

las actuaciones ambientales tengan una estructura clásica de costo y beneficio. 

Sin embargo, uno de los grandes problemas que plantea el análisis del medio 

ambiente en la sociedad mercantil es la valoración y cuantificación monetaria del 

mismo, ya que antes de pretender la valoración económica del medio ambiente 

conviene plantearse el medio ambiente como un bien económico [17]. De esta 

manera, uno de los procedimientos que permite visualizar los efectos ambientales 

dentro de un análisis económico, está basado en el uso de externalidades 

ambientales las cuales pueden incluirse integrando la identificación, medición y 

cuantificación monetaria de los impactos ambientales. En este sentido, las 

externalidades ambientales se definen como los efectos generados por la 

ejecución de una acción que provoca beneficios o perjuicios sobre el medio 

ambiente; habitualmente son de carácter negativo y tan solo en contadas 

ocasiones se consideran positivas [18]. 

El objetivo de éste capítulo es analizar la viabilidad económica de los procesos de 

producción de biocombustibles mostrados anteriormente (capítulos 1, 2 y 3), 

incluyendo el impacto de sus externalidades ambientales. La viabilidad económica 

es analizada mediante el valor presente neto (VPN) y al incluir las externalidades 

se plantea el indicador de valor presente neto extendido (VPNex), por incluir los 

costos ambientales. Para determinar el costo de las externalidades se utiliza la 

metodología de transferencia de beneficios, la cual utiliza información económica 

recolectada en un lugar y tiempo específicos para inferir valores económicos 

ambientales en un lugar y tiempo diferentes. 

6.2 Metodología para el análisis económico 

El análisis económico fue llevado a cabo a través de la metodología propuesta por 

Turton [19], en la cual se definen cinco variables principales, relacionadas con la 

construcción y operación de la planta: Inversión de Capital Fijo (FCI), Costos de 

Operación por Manufactura (COM), Ventas (R), Depreciación (dk) e Impuestos (t). 
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Estas variables fueron empleadas conjuntamente para calcular el valor presente 

neto y la tasa interna de retorno de cada uno de los procesos y de esta manera 

determinar su factibilidad económica. En el caso de los procesos de producción de 

biodiesel, la evaluación económica fue realizada usando una capacidad de 80000 

toneladas /año de biodiesel. Para el caso de las plantas de gasificación y 

bioetanol, la capacidad fue calculada con información de la materia prima, 

teniendo en cuenta que los biocombustibles tienen una alta demanda efectiva. 

Para ello se realizó una proyección de los datos históricos de la región central 

reportados por FEDEPALMA, con la que se obtuvo un valor de 60.000 kg/h de 

raquis. 

6.2.1 Inversión de capital fijo  

La Inversión de Capital Fijo se calculó mediante la metodología expuesta por 

Peters & Timmerhaus [20], que corresponde a los ítems y porcentajes mostrados 

en la Tabla 6.1. 

Tabla 2.32 Inversión de Capital Fijo 

INVERSION DE CAPITAL FIJO % Capital Fijo 

Costos directos 

Equipo instalado en planta 32% 

Instrumentación y control 3% 

Cañerías y tuberías 7% 

Instalaciones eléctricas 4% 

Obras civiles 8% 

Mejoras del terreno 2% 

Instalaciones de servicios 13% 

Terreno 1% 

Total Costos Directos 70% 

Costos indirectos 

Ingeniería y supervisión 9% 

Gastos de construcción 10% 

Honorarios del contratista 2% 

Contingencias 9% 

Total Costos Indirectos 30% 

Inversión de Capital Fijo 100% 

Capital de trabajo 15% 

Fuente: Peters & Timmerhaus [20]. 
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El costo de los equipos instalados en planta fue el valor base para definir la 

inversión de capital fijo y se calculó mediante cotizaciones o métodos que 

permitieron ajustar el costo de los equipos de acuerdo a la capacidad, el tiempo y 

el lugar, incluyendo el valor del traslado desde el lugar de adquisición hasta la 

planta y su posterior instalación. 

6.2.1.1 Costo de equipos 

Para obtener el costo de adquisición de los equipos se aplicó la Ecuación 6.1, la 

cual corresponde a una relación logarítmica que estima el valor de un equipo a 

partir de información de equipos similares pero con otra capacidad o tamaño [20]. 

En esta ecuación el Costod hace referencia al costo del equipo que se desea 

conocer, Costoc al costo del equipo conocido, Capacidadd es el valor de la 

capacidad o tamaño del equipo nuevo al que se desea conocer el precio, 

Capacidadc es el valor de la capacidad o tamaño del equipo al que se le conoce el 

precio, y n es el factor de escala, éste último toma valores que van desde 0.2 

hasta 1.0 dependiendo de cada equipo. Cuando no se conoce información 

suficiente de los equipos, n toma un valor de 0.6 lo cual se conoce como la regla 

de los 6/10 [21]. 

𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜𝑑 = 𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜𝑐 (
𝐶𝑎𝑝𝑎𝑐𝑖𝑑𝑎𝑑𝑑

𝐶𝑎𝑝𝑎𝑐𝑖𝑑𝑎𝑑𝑐
)

𝑛

                               (6.1) 

En el caso de los secadores (gasificación y bioetanol), no se realizó un ajuste con 

la Ecuación 6.1, sino que se dimensionó el equipo teniendo en cuenta las 

consideraciones dadas por Couper [22], en las que se establece que los 

secadores rotatorios tienen un diámetro de 6 pies y una retención de sólidos del 

8%, con ello se calculó el área de secado del equipo y su costo de adquisición. 

Luego de tener el costo adquirido, el siguiente paso consistió en conocer el costo 

instalado. Para esto, el costo adquirido de cada uno de los equipos se ajustó 

multiplicando por el factor de instalación correspondiente que depende de la 

tecnología de cada equipo, éstos fueron tomados de Garret [23], Peters & 

Timmerhaus [20] y Harris [24]. Para aquellos equipos que no tenían determinado 
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el factor de instalación, se asumió un factor de instalación de 3.02, sugerido por 

Peters & Timmerhaus [20]. Para el caso de los equipos que operan en tren se 

aplicó un factor de costos para equipos que operan en paralelo ya que estos 

equipos comparten la misma tubería, electricidad y otros costos de instalación 

[25]. Este factor se aplicó según la Ecuación 6.2, donde u es el número de 

unidades en el tren y m es el factor de costo para trenes el cual toma un valor de 

0.9 [26].  

𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜𝑡𝑟𝑒𝑛 = 𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜𝑢𝑛𝑖𝑡 ∗ 𝑢𝑚                         (6.2) 

Una vez se determinó el costo instalado de los equipos, se trasladó cada uno de 

estos al año 2012 en el que se inició la evaluación de los proyectos; para hacer 

esto se utilizó el Chemical Engineering Plant Cost Index empleando la Ecuación 

6.3, donde   𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜𝑃 se refiere al valor del equipo en el año 2012, y 𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜𝑂 al valor 

del equipo en el año original. 

  𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜𝑃 = 𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜𝑂

𝑉𝑎𝑙𝑜𝑟 𝑑𝑒𝑙 í𝑛𝑑𝑖𝑐𝑒 𝑒𝑛 𝑒𝑙 𝑝𝑟𝑒𝑠𝑒𝑛𝑡𝑒

𝑉𝑎𝑙𝑜𝑟 𝑑𝑒𝑙 í𝑛𝑑𝑖𝑐𝑒 𝑒𝑛 𝑒𝑙 𝑡𝑖𝑒𝑚𝑝𝑜 𝑜𝑟𝑖𝑔𝑖𝑛𝑎𝑙
    (6.3) 

Como la evaluación de los proyectos se hizo para construir las plantas en 

Colombia, se utilizó un factor de traslado que tuvo en cuenta el transporte de los 

equipos desde el lugar de adquisición hasta el sitio de instalación. Para el cálculo 

de éste factor, primero se determinó el valor FOB, por sus siglas en inglés (Free 

on Board), el cual considera el costo adquirido de los equipos, el transporte desde 

la fábrica hasta el muelle donde se va a embarcar la mercancía y los costos de 

manejo de la mercancía (carga, descarga y bodega). Seguidamente, se calculó el 

valor del CIF (Cost, Insurance and Freight), que incluye todos los costos hasta que 

la mercancía llegue al puerto de destino, es decir, costo de adquisición del equipo, 

flete desde la fábrica al lugar de exportación, gastos de exportación 

(almacenamiento, carga y descarga) y aduaneros (permisos, requisitos, 

impuestos), aranceles de importación, transporte marítimo desde el puerto de 

origen al de destino y seguro a fin de cubrir los riesgos de pérdida o daño que 

puede sufrir la mercancía durante el transporte.  
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Luego de esto se determinaron los costos de transporte de la mercancía del 

puerto de destino, en este caso el puerto de Cartagena, hasta el sitio donde se 

van a instalar los equipos; Barrancabermeja, así como los gastos de manejo de los 

equipos (carga y descarga). Finalmente, se calculó el costo equivalente de la 

maquinaría en Colombia que incluye estos últimos costos y el valor del CIF. Los 

valores correspondientes a cada ítem se muestran en la Tabla 6.2. 

Utilizando el costo equivalente de los equipos y el costo de adquisición, se aplicó 

la Ecuación 6.4 para el cálculo del factor de traslado.  

𝐹𝑇 =
𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝐸𝑞𝑢𝑖𝑣𝑎𝑙𝑒𝑛𝑡𝑒

𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜 𝑑𝑒 𝐴𝑑𝑞𝑢𝑖𝑠𝑖𝑐𝑖ó𝑛
                       (6.4) 

La ubicación de la planta se definió mediante un método cualitativo por puntos, 

teniendo en cuenta el sistema vial, la situación de orden público, cercanía a los 

centros de consumo, costo de vida y disponibilidad de servicios industriales de 

cada una de las ciudades con opciones para la ubicación de la planta [27]. 

Tabla 2.33 Valores para el cálculo del factor de traslado 

Ítem Valor Unidad 

Flete marítimo desde Jacksonville, USA a Cartagena 56,84 US $/ton 

Flete terrestre desde Cartagena 135,84 $/ton.km 

Flete terrestre en USA 0,17 US $/ton.km 

Tasa de Cambio 1.900,00 $/US 

Arancel de exportación 35,00 % 

Arancel de importación 8,00 % 

IVA 16,00 % 

Distancia Ames, Iowa a Jacsonville, Florida 2.061,57 Km 

Distancia Cartagena-Barrancabermeja 690,00 Km 

Seguro 0,40 % FOB 

Muellaje en Jacksonville 3,10 US $/ton 

Carga-Descarga en Puerto Cartagena 4.850,09 $/ton 

Movilización de contenedor para vaciado 19.290,12 $/ton 

Bodegaje en Cartagena 0,22 US $/ton 

Fuente: Proexport Colombia. 
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6.2.2 Costos de Operación por Manufactura (COM)  

Para el cálculo de éstos costos se tuvieron en cuenta todos los gastos 

relacionados directamente con la operación de la planta, los cuales se agruparon 

como costos variables de operación y costos fijos de operación. 

6.2.2.1 Costos variables de operación 

Se calcularon los costos por obtención de la materia prima, servicios industriales y 

otros costos para el primer año de operación de la planta. Para los años 

siguientes, el costo anual se aumentó de acuerdo al promedio de la inflación de 

los últimos 10 años, cuyo valor según datos reportados por el Banco de la 

República, corresponde al 4,6%. 

6.2.2.1.1 Materia prima 

Por ser el raquis un residuo de las plantas extractoras, éste no tiene un valor en el 

mercado y por tanto, el costo de la materia prima para el primer año de operación, 

fue estimado como el valor correspondiente a su transporte desde las extractoras 

hasta la planta de producción. Éste valor se calculó a partir de un promedio de la 

distancia entre Barrancabermeja y las plantas extractoras de la región central 

definida por FEDEPALMA, resultando en un trayecto de 154 Km; y un valor 

promedio del flete por tonelada según éstas zonas del país, correspondiente a 

161,4 $/ton*Km. 

6.2.2.1.2 Servicios 

Los costos de los servicios industriales (agua, energía eléctrica y vapor) se 

calcularon de acuerdo a la Tabla 6.3 en donde se muestra el valor de cada uno de 

estos por unidad en la ciudad donde se ubicará la planta. Los requerimientos de 

las plantas se obtuvieron de los balances de masa y energía generados por las 

simulaciones de los procesos. 

Para el caso del vapor, el costo para su producción se calculó de acuerdo a 

consideraciones dadas por Turton et al. [19], que establecen que el 80% del costo 

total equivale al consumo de combustible y el 20% adicional corresponde al 

suministro de agua primaria y alcantarillado, al tratamiento del agua de 
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alimentación, a la energía eléctrica de las bombas de alimentación de agua, a la 

energía eléctrica del ventilador de aire de combustión, al control de emisiones, a la 

mano de obra y a los materiales de mantenimiento [19]. 

Tabla 2.34 Tarifas de servicios industriales. 

Servicio Región 
Empresa prestadora del 

servicio 
Tarifa Unidades 

Agua Barrancabermeja AMB S.A. E.S.P. $1.705,83 ($/m
3
) 

Energía 

Eléctrica 

Barrancabermeja ESSA $157,00 ($/kWh) 

Gas Natural Barrancabermeja FENOSA $1.122,00 ($/kg) 

Fuente: AMB, ESSA, FENOSA. 

6.2.2.1.3 Otros costos 

En este ítem se incluyeron los costos anuales de operación correspondientes a 

catalizadores, tratamiento de aguas residuales, etc. 

6.2.2.2 Costos fijos de operación 

Se incluyeron los costos que se mantienen constantes, sin tener en cuenta si la 

planta está produciendo o no a su máxima capacidad, es decir, los gastos por el 

mantenimiento de los equipos, mano de obra y otros costos fijos operacionales. 

6.2.2.2.1 Mantenimiento 

De acuerdo a Aden et al. [28], los gastos por mantenimiento de los equipos se 

estimaron para el primer año de operación como el 2% del costo total de los 

equipos instalados en la planta y para los demás años el costo se aumentó de 

acuerdo al promedio de la inflación de los últimos años. 

6.2.2.2.2 Mano de obra 

La nómina se estableció de forma similar a la expuesta por Phillips et al. [29] en la 

que se incluyen cargos como: gerente general, gerente de planta, ingeniero de 

planta, supervisor de mantenimiento, supervisor de turno, técnico de 

mantenimiento, empleados de campo, personal de oficina y operarios. Para éstos 

últimos se utilizó la metodología propuesta por Peters & Timmerhaus mostrada en 
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la Tabla 6.4, en la cual se presentan los requerimientos mínimos de mano de obra 

(operarios) para los diferentes equipos de proceso. 

Tabla 2.35 Requerimientos típicos de mano de obra para equipos de proceso. 

Equipos de proceso N° de Operarios 

Evaporadores 0,3 

Vaporizadores 0,05 

Torres de enfriamiento 0,5 

Secadores 0,5 

Compresores 0,15 

Intercambiadores 0,1 

Torres 0,35 

Reactores 0,5 

Trituradores 0,5 

Tanques 0 

Fuente: Peters & Timmerhaus [20]. 

Finalmente, a cada uno de los cargos se le asignó un salario mensual, y se 

calcularon los costos por mano de obra para el primer año de operación, teniendo 

en cuenta los gastos por prestaciones sociales y beneficios establecidos por la 

norma colombiana. El costo anual se incrementó de acuerdo al promedio del 

aumento del Salario Mínimo Mensual en Colombia en los últimos 5 años, cuyo 

valor corresponde al 4,3% según cifras reportadas por el Ministerio de la 

Protección Social y el Ministerio del Trabajo. 

6.2.2.2.3 Otros costos fijos operacionales 

Se calcularon como el 40% de los costos por mano de obra [26] y tienen en cuenta 

ingeniería en general, mantenimiento general de la planta, seguridad, beneficios 

adicionales para los empleados, servicios de limpieza y servicios como teléfono, 

electricidad, agua y comunicaciones para el personal [28]. 

6.2.3 Ventas 

Los precios de venta de cada uno de los biocombustibles, hidrógeno, metanol, 

biodiésel y nafta, se calcularon mediante proyecciones del comportamiento del 

mercado teniendo en cuenta los datos presentados por el Departamento 

Administrativo Nacional de Estadísticas (DANE) y Fedebiocombustibles. 
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6.2.4  Depreciación 

Se calculó la inversión física como el 65% de la inversión total, la cual se obtuvo 

de la inversión de capital fijo (85%) y del capital de trabajo (15%) [20]. 

Para cada una de las plantas en evaluación se usó el método de depreciación por 

doble disminución de saldo (DDB, por sus siglas en inglés), para el cual se 

especificó: la inversión física del proyecto; el valor de salvamento, al cual se le 

asignó un valor de cero correspondiente al precio de los bienes al final de la 

depreciación; y el número de años durante los cuales se produce la depreciación 

de los bienes, definido con un valor de 7. Con el método se calculó la depreciación 

a una tasa acelerada, ésta es más alta durante el primer período y disminuye en 

períodos sucesivos. 

6.2.5 Impuestos 

Se tuvo en cuenta la normatividad vigente propuesta por el Ministerio de 

Comercio, Industria y Turismo de Colombia, el cual establece que como persona 

jurídica la sociedad debe pagar el 15% de impuestos sobre la renta que grava las 

utilidades derivadas de operaciones relacionadas con la producción de 

biocombustibles de origen vegetal; además del Impuesto sobre la Renta para la 

Equidad (CREE) del 8%, que consiste en un aporte en beneficio de los 

trabajadores, la generación de empleo y la inversión social.   

6.2.6 Flujo de Caja 

Calculados los flujos anuales de ingresos y egresos de los proyectos, se realizaron 

los flujos de caja para cada una de las plantas en evaluación para los cuales se 

aplicó la metodología expuesta por Turton et al. [19]. 

En el año cero (2014) se contabilizó la adquisición del terreno para la construcción 

de la planta, éste valor corresponde al 1% del FCI como se muestra en la Tabla 

6.1. En el primer año se registraron egresos del 60% del FCI equivalentes a 

mejoras y adecuaciones del terreno, obras civiles, compra de equipos, instalación 

de servicios y otros costos directos e indirectos relacionados con la primera fase 

de construcción. En el segundo año, se contabilizó el dinero adicional de la 
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inversión de capital fijo para terminar la construcción y el montaje de la planta, y se 

tuvo en cuenta el capital de trabajo para adquirir los insumos necesarios para el 

arranque del proceso. A partir del tercer año inicia la operación continua de la 

planta con una proyección de 20 años de vida útil en el mercado, para los cuales 

se tuvo en cuenta la depreciación (dk), las ventas (R)  y los costos de operación 

(COM). Todos los montos registrados como inversión fueron valores negativos 

para todas las operaciones del flujo de caja. Para cada año se calcularon las 

ganancias después de impuestos de acuerdo a la Ecuación 6.5. 

    𝐺𝑎𝑛𝑎𝑛𝑐𝑖𝑎𝑠 𝑑𝑒𝑠𝑝𝑢é𝑠 𝑑𝑒 𝑖𝑚𝑝𝑢𝑒𝑠𝑡𝑜𝑠 = (𝑅 − 𝐶𝑂𝑀 − 𝑑𝑘) ∗ (1 − 𝑡) + 𝑑𝑘   (6.5) 

A continuación se calculó desde el año cero el flujo de caja sin oportunidad del 

proyecto, es decir, sin tener en cuenta la tasa de interés de oportunidad del 

mercado, sumando la inversión con las ganancias después de impuestos para 

cada año y se registró el flujo de caja sin oportunidad acumulado del proyecto. 

Seguidamente, se realizó el flujo de caja teniendo en cuenta el interés de 

oportunidad del mercado haciendo uso de la Ecuación 6.6. El valor generado por 

ésta ecuación corresponde al valor presente neto (VPN) el cual permitió 

determinar la rentabilidad de cada uno de los proyectos. 

𝑉𝑃𝑁 =
𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑗𝑎 sin 𝑜𝑝𝑜𝑟𝑡𝑢𝑛𝑖𝑑𝑎𝑑

(1 + 𝑖𝑝)𝑛
                         (6.6) 

La variable ip, corresponde al valor de la tasa de interés de oportunidad, y n al 

número de años. 

El interés de oportunidad se supuso aproximadamente como 1/3 del valor de la 

tasa de usura de consumo y ordinario, establecida por la superintendencia 

financiera de Colombia, la cual entre el 01 de Enero y 31 de Marzo de 2014 tendrá 

un valor de 29,48%.  

El siguiente paso consistió en sumar los VPN obtenidos para cada año con el 

objetivo de establecer un flujo de caja acumulado, y determinar a partir de qué año 

el proyecto es factible, y el valor de las ganancias o pérdidas al terminar la 
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ejecución del proyecto. Finalmente, se calculó la Tasa Interna de Retorno (TIR) del 

proyecto, la cual corresponde al valor de la tasa de interés que iguala el VPN 

acumulado en el último año a cero, y se usó como parámetro para definir la 

viabilidad del proyecto. 

Para los procesos de producción de bioetanol, se siguió la metodología hasta aquí 

planteada, pero con la diferencia de que toda la información fue cargada al 

software de análisis económico @RISK. 

6.3 Externalidades ambientales 

Para incorporar las externalidades ambientales en el análisis económico se aplicó 

la metodología de Transferencia de Beneficios, la cual permitió darle un precio a 

las emisiones ambientales que no se encuentran valoradas monetariamente [30]. 

Con la metodología se calculó la disposición a pagar (WTP, por sus siglas en 

inglés) que tiene un país sobre un bien, de acuerdo al estado de su economía. 

Para el cálculo se utilizó la Ecuación 6.7. 

𝑊𝑇𝑃𝐶𝑂𝐿 =
𝑊𝑇𝑃𝑅𝑒𝑓 ∗ 𝐺𝐷𝑃(𝑃𝑃𝑃) 𝐶𝑂𝐿

𝐺𝐷𝑃(𝑃𝑃𝑃)𝑅𝑒𝑓
        (6.7) 

La variable GDP(PPP) representa el Producto Interno Bruto Per cápita en términos 

de Paridad de Poder Adquisitivo de cada uno de los sitios de comparación, el de 

referencia y el país en el cual se desea realizar la valoración monetaria, Colombia. 

Como escenario base para la transferencia de beneficios de esta evaluación se 

utilizaron los valores de emisiones del estudio realizado en la Organización para la 

Cooperación y el Desarrollo Económico (OCDE) por el Centro de Evaluación 

Ambiental de Productos y Sistemas de Materiales (CPM, por sus siglas en inglés). 

Estos valores indican la disposición a pagar de los habitantes de los países 

asociados a la OCDE, por evitar los impactos causados por las actividades 

económicas para el año 2000. El GDP (PPP)Col fue de COP $11.886,983; mientras 

el 𝐺𝐷𝑃(𝑃𝑃𝑃)𝑅𝑒𝑓 fue de COP$ 32.349,33. La tasa de cambio utilizada se ubicó en 

2.482,06 COP/EURO. 
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Dado que el precio obtenido fue para el año 2000, se actualizaron los datos al 

2014, utilizando la fórmula de cálculo del valor del dinero en el tiempo (Ecuación 

6.8) y la inflación promedio anual de Colombia como tasa de interés (i). 

𝑊𝑇𝑃(𝑥)2014 = 𝑊𝑇𝑃(𝑥)2000 ∗ (1 + 𝑖)𝑛                                              (6.8) 

Tabla 2.36 Costo de las externalidades 

Externalidad Ambiental Unidad 
WTP OCDE 

[COP] 
WTP Colombia 

[COP] 

Calentamiento global kg eq. CO2 272,62 82,01 

Acidificación kg eq. SO2 6513,46 2440,31 

Agotamiento de la capa de ozono kg eq. CFC-11 244631,83 89891,64 

Formación de oxidantes 
fotoquímicos 

kg eq. etileno 3956,81 1453,96 

Eutrofización kg eq. 𝑃𝑂4
3− 736,65 246,02 

Energía no renovable MJ Energía fósil 10,34 1,28 

 

Para las emisiones sin valoración económica en el mercado se usaron los  

factores de caracterización reportados en Simapro v7.1®, mediante los cuales se 

calcularon los equivalente de la sustancia por categoría de impacto ambiental.  

6.4 Análisis de sensibilidad 

Para cuantificar el riesgo que se tiene al invertir en cada uno de los proyectos, se 

realizó una simulación Monte-Carlo al análisis económico en el que se incluye el 

impacto económico generado por el costo de las externalidades ambientales 

usando el software Microsoft Excel 2010. Para ello se generaron mil números 

aleatorios de cada una de las variables FCI, COM y R, a las cuales se les asignó 

una distribución normal en la que la media correspondió al valor del caso base y la 

desviación estándar al 25% de dicho monto; éste porcentaje tuvo en cuenta las 

suposiciones asumidas en el análisis económico e incluyó desde el mejor hasta el 

peor escenario de cada uno de los casos. La distribución normal se seleccionó 

debido a que es una función de probabilidad a la que se ajustan variables 

continuas de gran aplicación en ingeniería, física y economía. 

Con los valores obtenidos de las variables FCI, COM y R, se crearon mil 

escenarios aleatorios para cada uno de los cuales se calculó el VPN y finalmente 
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con los resultados obtenidos se realizó una curva de probabilidad acumulada con 

la que se analizó el riesgo de invertir en cada uno de los proyectos. 

6.5 Resultados 

6.5.1 Procesos de producción de biodiesel 

6.5.1.1 Capital fijo de inversión 

Para una capacidad instalada de 80000 Ton/año, la Tabla 6.6  muestra el costo fijo 

de inversión para cada de las plantas. Para los procesos planteados en el Capítulo 

1, la inversión de capital fijo es ligeramente superior en los procesos homogéneos. 

Las etapas de pretratamiento con neutralización son más económicas que la 

esterificación, esto se debe principalmente al tipo de material y a las 

características los equipos que hay que utilizar para trabajar con compuestos 

altamente corrosivos como el ácido sulfúrico.  

Tabla 2.37 Costos fijos de inversión para los procesos de biodiesel 

Inversión de capital fijo % FCI 
BDIE1        

[MM COP] 

BDIE2        

[MM COP] 

BDE3              

[MM COP] 

BDIE4                            

[MM COP] 

Costos directos      

Equipo instalado en planta 32% $ 14,33 $ 13,90 $ 13,47 $ 12,75 

Instrumentación y control 3% $ 1,34 $ 1,30 $ 1,26 $ 1,20 

Cañerías y tuberías 7% $ 3,13 $ 3,04 $ 2,95 $ 2,79 

Instalaciones eléctricas 4% $ 1,79 $ 1,74 $ 1,68 $ 1,59 

Obras civiles 8% $ 3,58 $ 3,47 $ 3,37 $ 3,19 

Mejoras del terreno 2% $ 0,90 $ 0,87 $ 0,84 $ 0,80 

Instalaciones de servicios 13% $ 5,82 $ 5,65 $ 5,47 $ 5,18 

Terreno 1% $ 0,45 $ 0,43 $ 0,42 $ 0,40 

Total Costos Directos 70% $ 31,34 $ 30,40 $ 29,46 $ 27,89 

Costos indirectos     $ 0,00 

Ingeniería y supervisión 9% $ 4,03 $ 3,91 $ 3,79 $ 3,59 

Gastos de construcción 10% $ 4,48 $ 4,34 $ 4,21 $ 3,98 

Honorarios del contratista 2% $ 0,90 $ 0,87 $ 0,84 $ 0,80 

Contingencias 9% $ 4,03 $ 3,91 $ 3,79 $ 3,59 

Total Costos Indirectos 30% $ 13,43 $ 13,03 $ 12,63 $ 11,95 

Inversión de capital fijo (FCI) 100% $ 44,77 $ 43,43 $ 42,09 $ 39,85 

El Anexo D4.1 muestra los costos de los equipos de los procesos de producción de 
biodiesel 

También se puede observar que los dos procesos de transesterificación 

heterogénea requieren menos inversión que los procesos homogéneos, lo cual 



 

178 
 

podría ser explicado por el menor número de etapas y menos consumo de 

servicios. El costo de inversión total para el proceso BDIE1 fue de $ 52,67 MM 

COP, mientras para los procesos BDIE2 , BDIE3 y BDIE4 fue de $51,09 MM COP, 

$ 49,51 MM COP y $46,88 MM COP, respectivamente. 

6.5.1.2 Costos de operación 

El costo del aceite de palma supera el 80% del costo operacional total, lo que hace 

que la rentabilidad de la producción esté sujeta a esta materia prima. La Figura 6.1 

muestra los costos operacionales para un año de producción de cada uno de los 

procesos. El proceso BDIE4 muestra el menor costo operacional con 188,72 MM 

COP, tan solo 4,01% menos que el proceso BDIE2, el de mayor costo operacional 

de los procesos de producción de biodiesel. 

Figura 2.38 Costo de operación para los procesos de producción de biodiesel 

 

6.5.1.3 Ventas 

El precio de venta del biodiesel se muestra en la Figura 6.2, al igual que los 

ingresos obtenidos por su comercialización. La proyección del precio de la 

glicerina cruda se estima que seguirá descendiendo hasta alcanzar menos de 50 

pesos por kilogramo para el año 2020. 
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Figura 2.39 Precio e ingresos del biodiesel 

 

6.5.1.4 Flujo de caja 

La Figura 6.3 muestra el flujo de caja para cada uno de los procesos para estudio, 

en la cual se puede apreciar que los proyectos se vuelven rentables después del 

noveno año de producción. El proceso BDIE4 alcanza un VPN de 48,9 MM COP 

para el veinteavo año de proyección, mientras para este mismo año el proceso 

BDIE1 presenta un VPN de 43,6 MM COP, lo cual corresponde  a una diferencia 

del 11%. Se presenta una ligera ventaja de los procesos heterogéneos sobre los 

homogéneos y del pretratamiento de neutralización sobre la esterificación.   

Figura 2.40 Flujo de caja de los procesos de producción de biodiesel
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6.5.1.5 Externalidades 

La Figura 6.4 muestra el costo de las externalidades para un año de producción de 

biodiesel en cada uno de los procesos. Los más altos costos se originan en la 

categoría de cambio climático con valores entre 13,57 - 14,89 MM COP. En Orden 

descendente, le siguen las externalidades generadas en la categoría de 

eutrofización (4,06 - 4,22 MM COP), acidificación (3,17 - 3,26 MM COP), energía 

no renovable (1,95 - 2,54 MM COP), oxidación fotoquímica (0,92 - 0,95 MM COP) 

y por ultimo; desgaste de la capa de ozono, con valores significativamente 

menores (COP $ 1,2 millones) . 

Figura 2.41 Costos anuales de las externalidades para los procesos de producción de 
biodiesel 

 

 

Tabla 2.38 Costo de las externalidades de los sistemas de producción de biodiesel [MM 
COP] 

 Externalidad/Sistema BDIE1 BDIE2 BDIE3 BDIE4 

Calentamiento global (GWP 100) 13,56 14,88 13,16 14,31 
Desgaste de la capa de ozono (ODP) 0 0 0 0 
Oxidantes fotoquímicos 0,95 0,93 0,93 0,92 
Acidificación 3,19 3,25 3,16 3,22 
Eutrofización 4,09 4,21 4,05 4,15 
Energía no renovable 2,20 2,54 1,94 2,37 
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Al incluir el costo de las externalidades (Tabla 6.7) en el análisis financiero, el valor 

presente neto de cada uno de los procesos bajo estudio se hace negativo. La 

Figura 6.5 muestra el VPNex de dichos procesos.  

El VPNex indica que después de pagar los costos ambientales asociados a su 

cadena productiva, la producción de biocombustibles a partir de palma africana no 

es rentable económicamente, lo cual no favorece su implementación desde la 

perspectiva conjunta de sostenibilidad ambiental y económica. 

Figura 2.42 VPN y VPNex de los procesos de producción de biodiesel 

 

 

6.5.1.6 Análisis de sensibilidad 

Debido a la gran importancia del costo de materia, se realizó un análisis de 

sensibilidad en donde se varió el precio de la misma, con reducciones  del 10% y 

20% del costo actual, y de esta forma determinar el impacto que tiene sobre los 

costos totales y el VPN. Con una reducción del 10% del precio del aceite, el costo 

de operación se reduce inicialmente en $14, 24 MM COP, con un monto 

acumulado de $397,39 MM COP para los 20 años de estudio. Para una reducción 

del 20%, los costos operativos se reducen en $721, 08 MM COP.El VPN varia 

significativamente con las reducciones planteadas (ver Figura 6.6). Con la 
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reducción del 10%, el VPN se hace positivo a partir del séptimo año, mientras que 

con el 20%, se hace positivo al quinto año del estudio. 

Figura 2.43 Variación del VPN con el costo de la materia prima 

 

 6.5.1.7 Comparaciones 

En Colombia, la capacidad instalada de biodiesel se encuentra alrededor de las 

526000 toneladas/año, producidas en nueve plantas de diferentes regiones del 

país.  

Tabla 2.39 Plantas de biodiesel en Colombia 

Región Empresa 
Capacidad 

(Ton/año) 

Inversión 

(US$) 
Estado 

Norte, Codazzi Oleoflores 50.000 11 En operación 

Norte, Santa Marta Odin Energy 36.000 12 En operación 

Norte, 

Santa Marta 

Biocombustibles 

Sostenibles del Caribe 

100.000 17 En operación 

Oriental, 

Facatativá 

Bio D 100.000 41 En operación 

Central, 

Barrancabermeja 

Ecodiesel de Colombia 100.000 35 En operación 

Diciembre de 2009 

Oriental, San Carlos de 

Guaranoa, Meta 

Aceites Manuelita 100.000 42 En operación Julio de 

2009 

Norte, Barranquilla Romil de la Costa 15000 -- -- 

Norte, Galapa Biodiesel de la Costa 10000 -- -- 

Oriental, Castilla la Grande Biocastilla 15000 -- -- 

Este trabajo -- 80000 24,11* --- 
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La inversión realizada en cada una de las plantas establecidas en Colombia se 

muestra en la Tabla 6.7. El costo de inversión calculado en este trabajo para la 

planta de esterificación de ácidos grasos y transesterificación homogénea fue de 

24,11 millones de dólares, valor que se encuentra ajustado a las inversiones 

realizadas en Colombia en materia de biodiesel. 

6.5.2 Procesos termoquímicos 

6.5.2.1 Capital fijo de inversión 

La Tabla 6.8 muestra el capital fijo de inversión para cada uno de los procesos 

bajo estudio. El costo del gasificador es el equipo que más influye en el valor del 

capital en los tres casos, lo cual es debido a la cantidad de raquis que debe 

procesar y a la tecnología que requiere para su fabricación. 

Tabla 2.40 Inversión de capital fijo FCI para los procesos termoquímicos 

Inversion de capital fijo 
% 

FCI 

Hidrógeno 

[MM COP] 

Metanol 

[MM COP] 

Fisher-Tropsch 

[MM COP] 

Costos directos 

Equipo instalado en planta 32% $111,61 $101,38 $137,34 

Instrumentación y control 3% $10,46 $9,50 $12,88 

Cañerías y tuberías 7% $24,41 $22,18 $30,04 

Instalaciones eléctricas 4% $13,95 $12,67 $17,17 

Obras civiles 8% $27,90 $25,34 $34,33 

Mejoras del terreno 2% $6,98 $6,34 $8,58 

Instalaciones de servicios 13% $45,34 $41,19 $55,79 

Terreno 1% $3,49 $3,17 $4,29 

Total Costos Directos 70% $244,14 $221,77 $300,43 

Costos indirectos 

Ingeniería y supervisión 9% $31,39 $28,51 $38,63 

Gastos de construcción 10% $34,88 $31,68 $42,92 

Honorarios del contratista 2% $6,98 $6,34 $8,58 

Contingencias 9% $31,39 $28,51 $38,63 

Total Costos Indirectos 30% $104,63 $95,04 $128,75 

Inversión de capital fijo (FCI) 100% $348,77 $316,81 $429,18 

 

El capital de inversión total requerido para cada una de las plantas se calculó a 

partir del capital fijo de inversión (FCI), obteniendo, $ 410,3 MM COP para la 

planta de hidrógeno, $372,7 MM COP para la planta de metanol y $ 504,9 MM 
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COP para la planta de biocombustibles Fischer-Tropsch. El Anexo D4.2 muestra el 

costo de los equipos de los procesos termoquímicos. 

6.5.2.2 Costos de Operación por Manufactura  

En la Figura 6.7 se muestra el comportamiento  durante los años de operación de 

cada una de las plantas, en ella se puede distinguir el aporte de cada uno de los 

rubros que conforman este valor. 

Se observa que el mayor valor en todos los años corresponde a la planta de 

metanol, siendo su costo aproximadamente 3,5 veces mayor al de las otras dos 

plantas. Estos resultados en concordancia con las conclusiones reportadas en el 

capítulo 4, reafirman que este es el proceso con mayor consumo de energía, 

reflejado en un mayor costo por concepto de servicios industriales equivalente al 

85% de su valor total del COM. 

Figura 2.44 Costo de operación para los procesos termoquímicos 

 

 

Para el caso de las plantas de hidrógeno y Fischer-Tropsch el valor total de los 

costos de operación es similar, siendo los servicios industriales aproximadamente 

el 50% del valor total del COM, seguidos por los costos de materia prima con un 
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aporte aproximado del 35%. Sin embargo, los menores costos los genera la planta 

de biocombustibles Fischer-Tropsch cuyo valor es 2% menor al de la planta de 

hidrógeno. 

6.5.2.3 Ventas 

En relación a las ventas, el precio promedio anual de venta para cada uno de los 

productos, al igual que los ingresos obtenidos durante la operación de las plantas 

se presentan en la Figura 6.8. Como se puede observar el comportamiento del 

precio del metanol es estable en el tiempo a diferencia de las proyecciones 

realizadas para el precio de los demás biocombustibles, los cuales aumentan 

considerablemente de acuerdo al comportamiento del mercado. 

La planta que más genera ingresos por concepto de ventas es la de metanol, 

siendo inicialmente 40% mayor a las retribuciones generadas por las plantas de 

hidrógeno y Fischer-Tropsch, las cuales presentan un comportamiento similar 

durante toda la vida útil del proyecto. 

Figura 2.45 Proyección de precios e ingresos para las plantas de gasificación 
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6.5.2.4 Flujo de caja 

Al analizar el flujo de caja se encuentra que al finalizar la vida útil de los proyectos, 

cada uno de ellos tiene un VPN mayor a cero, es decir, cada uno de los casos 

resulta viable económicamente en el tiempo de estudio analizado. La planta de 

hidrógeno es el proyecto con mayor rentabilidad, presentando un VPN de $ 499,33 

MM COP y con la cual se empiezan a obtener ganancias a partir del año 11. La 

planta de combustibles Fischer-Tropsch, que genera utilidades a partir del año 12, 

es el segundo proyecto más rentable con un VPN de $ 425,59 MM COP, siendo 

éste valor 15% menor al obtenido con el proceso de producción de hidrógeno. 

Finalmente, la planta de producción de metanol, con un VPN de $ 165,34 MM 

COP, es el proyecto menos atractivo para invertir generando beneficios 67% 

menores a los resultantes con el proceso más rentable. En la Figura 6.9 se 

presenta el flujo de caja calculado para cada una de las plantas.  

Figura 2.46 VPN de los procesos de gasificación 

 

 

Además, se calculó la Tasa Interna de Retorno (TIR) de cada uno de los proyectos 

obteniéndose un valor de 20,6% para la planta de Hidrógeno, 18,1% para la planta 

Fischer-Tropsch y 15% para la planta de Metanol. Estos valores comparados con 

la tasa de interés de oportunidad, correspondiente al 10%, reafirman que todas las 
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plantas estarían en condiciones de generar ganancias y que el proyecto más 

atractivo para invertir es el proceso de producción de hidrógeno. 

6.5.2.5 Externalidades 

Los costos obtenidos para cada una de las externalidades generadas por las 

plantas de producción se presentan en la Figura 6.10. Para el caso de la planta de 

Fischer-Tropsch, en la cual se produce diésel y nafta, se presentan los costos 

generados por la producción de cada uno de los biocombustibles y, el total 

correspondiente a la planta (ver Tabla 6.10). 

Figura 2.47 Costo de externalidades ambientales para los procesos termoquímicos 

 

Tabla 2.41 Costo de las externalidades en los procesos termoquímicos [MM COP] 

Externalidad/Proceso Diesel Nafta Metanol Hidrógeno 

Calentamiento global 5,81 1,85 16,99 8,85 

Desgaste de la capa de ozono 0 0 0 0 

Oxidantes fotoquímicos 1,05 0,33 3,89 1,76 

Acidificación 2,32 0,74 8,07 3,79 

Eutrofización 0,35 0,11 1,01 0,53 

Energía Fósil [MJ] 1,42 0,45 4,44 2,22 

Como se aprecia en la Figura 6.10, las externalidades que generan mayores 

costos son las correspondientes a las emisiones de CO2, seguidas por SO2, 

energía fósil, CO y NOx; los costos generados por las emisiones de CFC, 
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asociadas a la destrucción de la capa de ozono, son despreciables comparados 

con los demás. Asimismo, se puede observar que en todos los casos el proceso 

de producción de metanol es el que genera mayor costo por externalidades 

ambientales con un valor total de $34.4 MM COP, seguido por el proceso de 

hidrógeno y la planta de biocombustibles Fischer-Tropsch, cuyos costos totales 

corresponden a $17.1 MM COP y $14.4 MM COP, respectivamente. 

Figura 2.48 VPN y VPNex para los procesos termoquímicos 

 

 

La inclusión del costo de las externalidades ambientales en el análisis económico 

de cada una de las plantas generó una variación en los parámetros de viabilidad 

de los proyectos como se muestra en la Figura 6.11. Para el caso particular del 

metanol el proyecto pasa a ser inviable teniendo una disminución del VPN de 

$165,34 MM COP a un valor negativo de $71,4 MM COP, es decir, una reducción 

aproximada del 140%. Los otros dos proyectos, hidrógeno y Fischer-Tropsch, 

siguen siendo viables aunque presentan una disminución del VPN del 26% y 27%, 

respectivamente. De acuerdo a lo anterior, la planta de producción de hidrógeno 

sigue siendo el proceso que genera mayores ganancias con un VPN de $367,6 

MM COP, el cual es 18% superior al VPN obtenido para la planta de Fischer-

Tropsch cuyo valor corresponde a $310,6 MM COP. 
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6.5.2.6 Análisis de sensibilidad 

En la Figura 6.12 se presentan las curvas de probabilidad acumulada obtenidas de 

la simulación Monte-Carlo para cada uno de los sistemas. 

La curva obtenida para la planta de metanol muestra que hay aproximadamente 

un 60% de probabilidad de obtener pérdidas si se decide invertir en el proyecto; 

además, en el caso de ser viable las ganancias que se obtendrían serían menores 

a las que se alcanzarían con los otros dos proyectos.  

Las curvas de Fischer-Tropsch y de hidrógeno presentan un comportamiento 

similar, teniendo aproximadamente un 10% de probabilidad de obtener beneficios 

económicos si se decide invertir en el proyecto y un 50% de posibilidad de mejorar 

las ganancias propuestas en el caso base. Sin embargo, la curva de la planta de 

producción de hidrógeno se encuentra más a la derecha, lo que se refleja en 

mayores utilidades por la ejecución del proyecto. 

Figura 2.49 Curvas de probabilidad acumulada para los procesos termoquímicos 

 

 

6.5.2.7. Comparaciones 

En la Tabla 6.9 se muestran los resultados obtenidos por otros autores en estudios 
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biomasa. Para cada uno de los casos se realizó una comparación con el fin de 

verificar los resultados obtenidos en el presente estudio. 

Tabla 2.42 Comparación de resultados con otros estudios 

 Fischer-Tropsch Hidrógeno Metanol 

Parámetro 
Swanson et 

al. [26] 

Presente 

estudio 

Zhang et 

al [31]. 

Presente 

estudio 

Phillips et 

al. [29] 

Presente 

estudio 

Capacidad 
30,2  

Mgal/año 

17,9 

Mgal/año 

147  

ton/d 

67,2  

ton/d 

583 

 ton/d 

472,8 

ton/d 

Inversión 

Total [ US$ 

Millones] 

498 261,6 435 212,6 199,6 192,9 

Tasa 

atractiva 

mínima [%] 

10 10 8,4 10 10 10 

Año 2007 2014 2012 2014 2011 2014 

 

Al comparar los resultados de cada una de las plantas de acuerdo a la relación  

(
(𝐼𝑛𝑣𝑒𝑟𝑠𝑖ó𝑛 𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙/𝐶𝑎𝑝𝑎𝑖𝑑𝑎𝑑)𝐸𝑠𝑡𝑢𝑑𝑖𝑜 𝑝𝑟𝑒𝑣𝑖𝑜

(𝐼𝑛𝑣𝑒𝑟𝑠𝑖ó𝑛 𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙/𝐶𝑎𝑝𝑎𝑐𝑖𝑑𝑎𝑑)𝑃𝑟𝑒𝑠𝑒𝑛𝑡𝑒 𝑒𝑠𝑡𝑢𝑑𝑖𝑜
), se obtuvo un valor de 1,12 para el proceso 

Fischer-Tropsch, 0,94 para la producción de hidrógeno y 0,84 para la planta de 

metanol. Por ello, se puede inferir que los resultados del presente estudio 

concuerdan con investigaciones realizadas anteriormente teniendo en cuenta que 

para cada uno de los casos la relación se aproxima a 1,0. 

6.5.3 Procesos bioquímicos 

6.5.3.1 Capital fijo de Inversión 

La Tabla 6.10 muestra el capital fijo de inversión para cada uno de los procesos de 

producción de bioetanol. Los procesos de explosión de vapor y organosolv 

requieren 46,04% y 47,02% menos inversión, respectivamente, que el proceso 

ácido/base. Esto se debe a que el número de equipos utilizados en el proceso 

ácido/base es superior que los otros dos procesos en mención. El Anexo D4.3 

muestra el costo de los equipos para los procesos bioquímicos. 
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Tabla 2.43 Capital fijo de inversión para los procesos bioquímicos 

Inversión de capital fijo %FCI 
Ácido/base 

[MM COP] 

Explosión de 

vapor [MM COP] 

Organosolv 

[MM COP] 

Costos directos     

Equipo instalado en planta 0,32 63,34 34,18 33,56 

Instrumentación y control 0,03 5,94 3,20 3,15 

Cañerías y tuberías 0,07 13,86 7,48 7,34 

Instalaciones eléctricas 0,04 7,92 4,27 4,19 

Obras civiles 0,08 15,84 8,54 8,39 

Mejoras del terreno 0,02 3,96 2,14 2,10 

Instalaciones de servicios 0,13 25,73 13,88 13,63 

Terreno 0,01 1,98 1,07 1,05 

Total Costos Directos 0,7 138,57 74,76 73,41 

Costos indirectos     

Ingeniería y supervisión 0,09 17,82 9,61 9,44 

Gastos de construcción 0,1 19,80 10,68 10,49 

Honorarios del contratista 0,02 3,96 2,14 2,10 

Contingencias 0,09 17,82 9,61 9,44 

Total Costos Indirectos 0,3 59,39 32,04 31,46 

Inversión de capital fijo 

(FCI) 

 197,95 106,81 104,87 

6.5.3.2 Estados de resultados y flujos de caja 

Las Figuras 6.13, 6.14 y 6.15 muestran el estado de resultado de los procesos de 

producción de bioetanol. El estado de resultado es un análisis preliminar al flujo de 

caja, el cual permite determinar en un análisis económico las utilidades netas para 

cada año de estudio. En la Figura 6.13, la cual corresponde al proceso de 

organosolv, se observa que la probabilidad de tener una utilidad positiva en el año 

2014 es de 65.1%. Para los siguientes años de estudio, la probabilidad de obtener 

utilidades se mantiene por encima del 60%, lo cual determina un potencial de 

viabilidad moderado. 

La Figura 6.14 muestra el estado de resultado para el proceso de explosión de 

vapor. Se observa que la posibilidad de obtener utilidades en el primer año de 

operación es tan solo del 18,2%. Aunque los porcentajes aumentan en los años 

posteriores, los porcentajes se mantienen bajos, lo que conlleva a desestimar la 

viabilidad económica del proceso.  
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Figura 2.50 Densidad de probabilidad de la utilidad neta del proceso organosolv

 

Figura 2.51 Densidad de probabilidad de la utilidad del proceso de explosión de vapor
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Figura 2.52 Densidad de probabilidad de la utilidad neta del proceso ácido/base 

 

Por último, la Figura 6.15 permite establecer que la rentabilidad del proceso 

ácido/base es completamente nula, ya que el 100% de las iteraciones muestran 

utilidades por debajo de cero. Mostrados los resultados anteriores, solo el proceso 

de organosolv tiene potencial de viabilidad económica, aspecto que se ve reflejado 

en su valor presente neto,  con un valor medio de $408,4 MM COP y una 

probabilidad del 93.1% (ver Figura 6.16).  

Figura 2.53 VPN del proceso de organosolv
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6.5.3.3 Externalidades 

La Figura 6.17 muestra el VPNex del proceso con pretratamiento de organosolv. Al 

incluir el costo de las externalidades en el análisis financiero  se puede observar 

que en el 100% de las iteraciones se alcanza un VPN  negativo, con lo cual es 

posible afirmar que el proceso planteado no es viable económicamente. La Tabla 

6.13 muestra los costos por las externalidades de cada proceso bioquímico. 

Tabla 2.44 Costo de las externalidades de lo procesos bioquímicos [MM COP] 

 Externalidad/Proceso Acido/base Organosolv Explosión de vapor 

Calentamiento global (GWP 100) 18,17 19,93 17,63 

Desgaste de la capa de ozono (ODP) 0 0 0 
Oxidantes fotoquímicos 1,27 1,246 1,24 
Acidificación 4,27 4,35 4,23 
Eutrofización 5,48 5,64 5,42 
Energía no renovable 2,94 3,40 2,59 

6.5.3.4 Comparaciones 

El raquis de palma africana no es uno de los residuos agroindustriales de mayor 

estudio, y su utilización como materia prima para la producción de bioetanol ha 

sido poco reportada en comparación con los residuos de maíz y el bagazo de caña 

de azúcar.  

Figura 2.54 VPNex del proceso de organosolv
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Quintero et al. [8] reportan que el costo de producción del etanol de raquis de 

palma utilizando ácido diluido como pretratamiento es de 2,19 US$/gal, el mas 

bajo entre otros residuos analizados, tales como el bagazo de caña (2,92 

US$/gal), cascarilla de arroz (2,42 US$/gal) y residuos de café (2,57 US$/gal). 

Xuan-Do et al. [32] afirman que el precio mínimo de venta del etanol de raquis de 

palma (con pretratamiento ácido/base) se debe situar entre 2,41- 3,85 US$/gal 

para hacer rentable los procesos. En relación a los residuos agroindustriales del 

maíz, Kazi et al. [237] calcularon que el precio mínimo de venta del etanol que 

garantiza la viabilidad económica de un proceso de segunda generación con 

pretratamiento de ácido diluido debe ser  3,4 US$/gal.  Los datos históricos 

reportados por el Departamento de Agricultura de Estados Unidos (USDA, por sus 

siglas en inglés) muestran que el promedio de venta del etanol entre los años 

2008-2015 ha sido de 2,06 US$/gal [33].  Además, durante el año 2015 el precio 

de venta del etanol  mantuvo un promedio de 1,37 US$/gal. Por lo tanto, al 

comparar los resultados reportados en la literatura con el comportamiento del 

mercado del etanol es posible afirmar que los procesos de producción de etanol 

de segunda generación reportados no son viables económicamente, lo cual 

corresponde a lo encontrado en este trabajo.   

6.6 Conclusiones 

A través de la combinación de la metodología clásica de evaluación económica de 

procesos con la  metodología  de  análisis de ciclo de vida para la evaluación de 

impactos ambientales se generó un indicador monetario para la evaluación y 

cuantificación de la sostenibilidad ambiental y económica de diferentes procesos 

agroindustriales directamente relacionados con la cadena de producción de 

biodiesel de palma africana. El indicador de sostenibilidad económico-ambiental 

fue desarrollado a  partir de la monetarización de las externalidades ambientales, 

las cuales al ser incluidas en el balance financiero redujeron el VNP de cada 

proceso a un nuevo valor (VPNex). En relación a la producción de biodiesel, todos 

los procesos analizados son viables económicamente, con costos de inversión fijo 

de $39,85- $44,77 MM COP. Los costos del pretratamiento de esterificación son 
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5,1% superiores al pretratamiento de neutralización, mientras que la 

transesterificación homogénea muestra un sobrecosto máximo de 7,3% en 

relación a la transesterificación heterogénea. El costo de la materia prima es la 

variable de mayor importancia en los análisis, ya que representa más del 80% de 

los costos operativos. Al incluir los costos ambientales en el análisis financiero, los 

procesos se hacen insostenibles, con valores de VPNex negativos durante los años 

de estudio. 

Entre los procesos termoquímicos el proceso Fischer-Tropsch requiere la mayor 

inversión de capital fijo (429,18 MM COP), monto que sobrepasa en un 23% y 

35% las inversiones requeridas para la planta de hidrógeno y metanol, 

respectivamente. El proceso de producción de metanol presenta un gasto anual de 

3,5 veces lo requerido por las plantas de hidrógeno y Fischer-Tropsch, lo cual se 

ve reflejado en su VPN, que aunque es positivo ($ 165,34 MM COP), es 

significativamente inferior al VPN de los demás procesos. El VPNex del proceso de 

producción de hidrogeno se redujo un 26% en relación a su VPN, mientras que 

para el proceso Fischer-Tropsch la reducción fue del 27%. El proceso de 

producción de metanol es el único proceso termoquímico con un VPNex negativo (- 

$71,4 MM COP), lo cual no favorece su viabilidad y sostenibilidad económico-

ambiental. 

En relación a los procesos de producción de bioetanol, de los tres procesos 

evaluados, solo el proceso con pretratamiento de organosolv es viable 

económicamente y requiere una inversión inicial del orden de $100 MM COP. Al 

vincular el costo ambiental a la evaluación financiera de la producción de bioetanol 

mediante el pretratamiento de solventes orgánicos los indicadores de rentabilidad 

indicaron que este proceso productivo no es viable.  

Las externalidades de mayor efecto en el balance económico son generadas en la 

categoría de cambio climático, como resultado del elevado flujo de equivalentes de 

CO2 de cada proceso y a pesar de su bajo precio unitario con relación a las otras 

categorías evaluadas. Para los sistemas de producción de biodiesel los costos por 

externalidades fueron calculados entre 13,16-14,88 MM COP, valor que triplica a 
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la segunda categoría, eutrofización, cuyos costos son de 4,05-4,21 MM COP. La 

utilización de la metodología de transferencia de beneficios como una herramienta 

para  valorizar costos externos (externalidades ambientales) resultó útil por la 

inexistencia de datos locales; pero resulta indispensable conocer la disposición 

local a pagar por bienes y servicios  ambientales, cuya cuantificación y valoración 

son imprescindibles en la evaluación de sostenibilidad. 
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7. CONCLUSIONES GENERALES 

Se plantearon y simularon en Aspen Hysys® diferentes diseños conceptuales de 

procesos de producción de biocombustibles. Todos los procesos planteados son 

viables técnicamente. Los procesos de producción de biodiesel a partir de palma 

africana presentan rendimientos másicos biodiesel/aceite superiores al 95%. El 

biodiesel producido en cada simulación cumple los parámetros de calidad de la 

norma EN 14214:2003. Los procesos termoquímicos se diseñaron para producir 

de manera independiente hidrogeno, metanol y combustibles líquidos por la ruta 

Fischer-Tropsch a partir de la gasificación de raquis de palma. La síntesis de 

metanol presenta un 33,7% de rendimiento másico, mientras la producción de 

hidrógeno y la síntesis por Fischer-Tropsch alcanzan rendimientos del 4,7% y 

10,5%, respectivamente. Los rendimiento de los procesos bioquímicos para la 

producción de etanol alcanzan rendimientos entre 0,21 - 0,32 kg etanol/kg 

biomasa seca, siendo el proceso con pretratamiento secuencial ácido/base el de 

mayor relación etanol/biomasa. 

El biodiesel de aceite de palma africana tiene el potencial para reducir en un 30-

37% las emisiones de gases de efecto invernadero en comparación con las 

emisiones generadas por el uso de diésel fósil. La etapa de cultivo y extracción del 

aceite generan los mayores impactos ambientales a lo largo de la cadena 

productiva en la categoría de cambio climático. En la ruta termoquímica el proceso 

de producción de metanol genera los mayores impactos en las categorías de 

estudio y consume 1,1 MJ eq. de energía fósil/MJ de metanol producido. Por 

último, en los procesos bioquímicos, el pretratamiento secuencial ácido/base 

alcanza un potencial de 0,181 kg eq-CO2/MJ etanol, el potencial de calentamiento 

global más alto de todos los procesos evaluados. Los procesos de producción de 

hidrogeno y combustibles por la ruta Fischer-Tropsch presentan una relación neta 

de energía mayor a la unidad, con lo cual son los únicos procesos simulados 

donde el valor energético del biocombustibles es mayor al consumo energético de 

su producción. 
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De acuerdo a los resultados encontrados los procesos de producción de biodiesel 

analizados son viables económicamente. Para una capacidad de 80000 ton/año el 

VPN del proceso heterogéneo con pretratamiento de esterificación es el más alto 

de los casos evaluados. El costo del aceite de palma africana se configura con el 

principal costo de operación y representa el 81% del total de los costos de 

manufactura. De igual manera, los procesos termoquímicos son viables desde el 

punto de vista económico pero requieren altos costos de inversión de capital fijo 

que en el menor de los casos  alcanza $316,81 MM COP (metanol). El mejor VPN 

de los procesos termoquímicos fue calculado en $499,33 MM COP, 

correspondiente al proceso de producción de hidrógeno. A diferencia de los 

procesos termoquímicos, entre los procesos bioquímicos solo el proceso con 

pretratamiento con organosolv muestra un VPN positivo y su inversión de capital 

fijo es significativamente inferior, $104,87 MM COP. 

Se generó un indicador cuantitativo de tipo monetario para evaluar las 

sostenibilidad económico-ambiental de los procesos emergentes de producción de 

biocombustibles relacionados con la cadena de producción de la palma africana.  

Con el indicador generado, denominado VPNex,  se integraron al balance 

económico seis categorías de impacto ambiental, evaluadas y cuantificadas 

previamente mediante la metodología del Análisis de Ciclo de Vida (ACV): 

Calentamiento global, acidificación, formación de oxidantes fotoquímicos, 

eutrofización, desgaste de la capa de ozono y uso de energía no renovable. Entre 

los procesos evaluados solo los procesos de producción de hidrogeno y 

combustibles líquidos por la ruta Fischer-Tropsch presentan valores VPNex 

positivos. El VPNex del proceso de producción de hidrogeno fue calculado en 

$367,6 MM COP, mientras que para el proceso Fischer-Tropsch el VPNex fue de 

$310,6 MM COP. Por lo tanto, el proceso de producción de hidrogeno, de acuerdo 

a los límites establecidos en el ACV, es el proceso emergente cuya 

implementación es viable desde la perspectiva de sostenibilidad económico-

ambiental. 
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Las externalidades de mayor efecto en el balance económico son generadas en la 

categoría de cambio climático, como resultado del elevado flujo de equivalentes de 

CO2 de cada proceso y a pesar de su bajo precio unitario con relación a las otras 

categorías evaluadas. Para los sistemas de producción de biodiesel los costos por 

externalidades fueron calculados entre 13,16-14,88 MM COP, valor que triplica a 

la segunda categoría, eutrofización, cuyos costos son de 4,05-4,21 MM COP. La 

utilización de la metodología de transferencia de beneficios como una herramienta 

para  valorizar costos externos (externalidades ambientales) resultó útil por la 

inexistencia de datos locales; pero resulta indispensable conocer la disposición 

local a pagar por bienes y servicios  ambientales, cuya cuantificación y valoración 

son imprescindibles en la evaluación de sostenibilidad 

La cuantificación de la sostenibilidad de cualquier proceso productivo, y en 

particular los relacionados con biocombustibles, debe estar soportada en los tres 

pilares del desarrollo sostenible. En esta tesis se abarcaron dos pilares 

fundamentales; el ambiental y el económico, con lo cual podría  incluirse a través 

de trabajos multidisciplinarios el aspecto social. La metodología del análisis de 

ciclo de vida social (S-LCA, por sus siglas en siglas en inglés) podría ser una 

alternativa para el desarrollo de futuros trabajos que tengan como objetivo la 

cuantificación de la sostenibilidad de la cadena de producción de biocombustibles 

en Colombia. 
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NOVEDAD CIENTÍFICA 

Las políticas que incentivan la producción de biocombustibles alrededor del mundo 

tienen como objetivo comercializar productos competitivos y económicamente 

rentables, que generen progreso social y que tengan el potencial de reducir los 

impactos ambientales que conlleva el uso de combustibles fósiles. El abanico de 

opciones técnicamente viables de producción de biocombustibles es amplio; y 

desde la primera hasta la cuarta generación, con el paso del tiempo, dichas 

opciones siguen aumentando. El interrogante que se debe responder es si todas 

estas opciones de procesos productivos cumplen con los objetivos inicialmente 

planteados, los cuales no son otra cosa que los tres pilares que soportan la 

sostenibilidad: ambiental, económico y social. La sostenibilidad de un proceso es 

una variable compleja de evaluar, su cuantificación exige la homogenización de un 

número no consensuado de factores y/o indicadores heterogéneos entre sí que 

resultan de cada uno de sus tres pilares: ambiental, económico y social. 

La inexistencia de indicadores cuantitativos de sostenibilidad es actualmente una 

barrera que no permite comparar de manera efectiva dos o más procesos 

productivos, incluyendo las tecnologías emergentes de producción de 

biocombustibles, lo cual conlleva a evaluar indicadores ambientales, económicos y 

sociales de forma independiente. Por tal motivo, el objetivo de esta esta tesis es 

avanzar en la generación de un indicador cuantitativo de sostenibilidad que integre 

los aspectos económicos y ambientales para tomar decisiones acertadas en la 

futura implementación de procesos emergentes relacionados con biocombustibles. 

Para tal fin, se aplica la metodología del Análisis de Ciclo de Vida (ACV), 

evaluando seis categorías de impacto ambiental con el método EPD® 

(Environmental Product Declarations) en Simapro 7.1®, las cuales son 

monetarizadas e incluidas en el análisis financiero para generar un indicador 

monetario. La inclusión de las externalidades en el análisis económico produce 

una variación en la rentabilidad del proceso, generando un Valor Presente Neto 

Extendido (VPNex), denominado así porque asocia el costo ambiental del 

biocombustible.   
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