EVALUACION DE LA SOSTENIBILIDAD DE TECNOLOGIAS EMERGENTES
DE PRODUCCION DE BIOCOMBUSTIBLES EN COLOMBIA APLICANDO
CRITERIOS TECNICOS, AMBIENTALES Y ECONOMICOS

DIEGO ARMANDO MARTINEZ MERLANO

UNIVERSIDAD INDUSTRIAL DE SANTANDER
FACULTAD DE INGENIERIAS FISICOQUIMICAS
ESCUELA DE INGENIERIA QUIMICA
DOCTORADO EN INGENIERIA QUIMICA
BUCARAMANGA
2017



EVALUACION DE LA SOSTENIBILIDAD DE TECNOLOGIAS EMERGENTES
DE PRODUCCION DE BIOCOMBUSTIBLES EN COLOMBIA APLICANDO
CRITERIOS TECNICOS, AMBIENTALES Y ECONOMICOS

DIEGO ARMANDO MARTINEZ MERLANO

Tesis doctoral presentada como requisito parcial para optar por el titulo de

Doctor en Ingenieria Quimica

Director
Dr.Sc. Viatcheslav Kafarov

Universidad Industrial de Santander

UNIVERSIDAD INDUSTRIAL DE SANTANDER
FACULTAD DE INGENIERIAS FISICOQUIMICAS
ESCUELA DE INGENIERIA QUIMICA
POSGRADO EN INGENIERIA QUIMICA
BUCARAMANGA
2017



Agradecimientos

Deseo expresar mi agradecimiento al Profesor Viatcheslav Kafarov, mi director de
Tesis, por la confianza y por la oportunidad de desarrollar mi Tesis en su grupo de
investigacion CIDES-UIS. Con seguridad, ha sido una experiencia que fortalecié

mi formacion profesional.

Mi gratitud también esta dirigida al Dr. Israel Herrera, quien de una forma

desinteresada dedico parte de su tiempo a mejorar los alcances de la Tesis.

Al Profesor Bhavik Bakshi, por acogerme en su grupo de investigacion, y
permitirme realizar mi pasantia en “The Ohio State University”. Sin lugar a dudas

ha sido una de las experiencias vividas mas enriquecedoras.

A cada uno de los integrantes del CIDES, especialmente a Wilmer, Angel,

Yeimmy, Viviana, Yeniffer y Andrés. Su amistad hizo mas facil el camino.

A los evaluadores, por sus aportes, revision y cada una de las observaciones para

mejorar el documento final.

A COLCIENCIAS, por su apoyo econdmico a traveés de la beca-crédito obtenida en
la Convocatoria 511 de 2010.

A DIOS y mi familia, por ser el apoyo y motor de vida.



TABLA DE CONTENIDO

INTRODUGCCION .....cooouiitieeieeeeeee ettt ettt ettt e eae et et eeae e 20
1. PROCESOS DE PRODUCCION DE BIODIESEL .......cccvcoiiiieiieceeeee e, 22
I R o T U T ox o o 22
1.2. SIMUIACION A€ 10S PrOCESOS ....eeeiiiieiiiiiiiiiieiiie e e ettt e e e e 25
1.2.1. Pretratamiento de neutralizacion y refinacion del aceite de palma. .............. 27
1.2.2. Pretratamiento de eSterifiCacion...............uuuuurueiiieiiiiiiiiiiiiriiieeeeeen.. 28
1.2.3. Transesterificacion heterogénea..............cceeveeiiiiiiiiiiiiiiiee e 29
1.2.4. Transesterificacion NOMOGENEA. ............uuviiiiiieiiiiiiiieee e 33
I TR =S 1 =T [0 1 36
I O Tod (1] 0] [ 41
2. PROCESOS TERMOQUIMICOS DE PRODUCCION DE BIOCOMBUSTIBLES....... 49
P20 I [ 1o o {3 Lo o o o 49
2.2. Simulacién de los procesos iNAUSLHAlES .........ccoovviviiiiiiiii i, 52
2.2.1. Planta de produccién de metanol a partir de la gasificacion de raquis. ....... 53
2.2.2. Planta de produccion de hidrégeno a partir de la gasificacién de raquis. ....57

2.2.3. Planta de produccion de biocombustibles liquidos por la ruta Fischer-

Tropsch a partir de la gasificacion del raquis. ............uuveeeireeiiiiiiie e 59
2.3, RESUIAUOS ...ttt 61
2.4, CONCIUSIONES ...ttt 68
3. PROCESOS BIOQUIMICOS DE PRODUCCION DE ETANOL ........cccocu....... 75
I 0/ [ 1o To [¥ o ox o o HOU T PP UT P TUOPPPPPI 75
3.2 Descripcion de 1as SiMUIACIONES .............uuuiiiii e 78
3.2.1 Etapas del PrOCESO .....u it 79



3.2, 0.0 PretratamiENtOS. ... e e 80

3.2.1.1.1 Pretratamiento ACIAO/DASE ........ccoeiiiiiiiiiiiiiiiie e 80
3.2.1.1.2 Pretratamiento CON Organ0SO0IV .............uuuuuuumummiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiienneeieeneneeens 81
3.2.1.1.3 EXPIOSION UE VAPOK ...ttt e e 82
3.2.1.2. HIdrOliSiS @NZIMALICA .......c.ueieiiiiiiiee et 83
3.2.1.3 FEIMENTACION .....eviiiiiiieeiieii ettt e e e eeeas 83
3.2.1.4 PUNFICACION ...ttt e e e s 84
3.3. RESUIAUOS ... 86
3.4, CONCIUSIONES ...ttt e e e e e s e e e e as 91
4. ANALISIS ENERGETICO Y EXERGETICO...c.ciiuiiiiiiiiineiesesisisesisieisiene, 97
4.2. Analisis energeétiCo Yy eXErgetiCO.......uuuuiiiiiiieiiiiieiiie e e e 99
4.2.1. ANAIISIS ENEIGELICO. ....eviiiiiieeiiiiiiiie et e e e 99
4.2.2. ANAIISIS EXEIGELICO. ...ueeiiiiieeeiiiiiiiei et 100
4.2.2.1. Especificaciones de los volumenes de control............cccceeeeeeeeeeiiiiinnnee. 100
4.2.2.2. Ambiente de referencia del sistema. ... 100
4.2.2.3. SIMPIIfICACIONES. ... 100
4.2.2.4. FIUJOS d€ MASA Y ENEIGIA. .....ueeiiiiiiiiee et e e e e 100
4.2.2.5 Balances de exergia y destruccion de exergia. ..........ccccvveeeeeeeeeeiininnnnne. 101
4.3, RESUIAUOS ..ottt e e e e e e 102
4.3.1 Relacion neta de E€NEIrgia.........ccooiiiiiiiiiiiiee e e e e e eeaaans 102

4.3.1.1 Relacion neta de energia en los procesos de produccion de biodiesel. ..102

4.3.1.2 Relacion neta de energia de los procesos termoquimicos....................... 103
4.3.1.3 Relacion neta de energia en los procesos bioquimicos. .............cccceeeee. 106
4.3.2 ANAIISIS 0E EXEITIA.....ceevuiiiiie e e e e e e e eaaans 107
4.3.2.1 Procesos de produccion de biodiesel ...........oooviiiiiiiiiiiiiie e 107



4.3.2.2 Procesos termOqUIMICOS.......ccooiiiiiieieeeeeeeeee e 108

4.3.2.2 ProcesoS DIOQUIMICOS ......cooiiiiiiiiiiiie e 112
4.4, CONCIUSIONES ... 114
5. ANALISIS DE CICLO DE VIDA (ACV) ...cviieecieieece e, 120
5.1, INTFOAUCCION ...ttt e e e e e e e e ab e e e e e e ns 120
5.2. Metodologia del ACV ... e e e e eeaans 123
5.2.1. Definicion del objetivo y alcancCe. ..........cooooieeiiiiiiiiiiii e 123
5.2.1.1. Definicion del 0DJetiVO. ......coooe i 124
5.2.1.2. FUNCION d€ 10S SISLEMAS.......uuiiiiiieeiiiiiiiiiee et 124
5.2.1.3. Unidad fUNCIONAL. ......cooiiiiiiiiiiii e 124
5.2.1.4. Definicion de los sistemas bajo estudio. ............cccevvieeeiiiiiiiiiiiii e 124
5.2.1.5. LIMIteS del SISTEMI@. ... ..uuuuiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiii e 124
5.2.1.6. Etapas eXCIUIOAS. ........uuuuuuiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiii e 126
5.2.1.7. Procedimientos de asignacion. ...........ccuueiiiiieeeiiiiiiiiieeeee e 126
5.2.1.8. Metodologia de impacto ambiental. ...........cccccoiiiiiiiiiiiii e 126
5.2.1.9. Herramienta infOrMALICA. .........ccoeueeiiiiiiiiiiiiiie e 133
5.2.1.10. Datos de entrada y calidad. .................uuuuummimiiiiiiiiiiiiiiiis 133
5.2.2. ANAlISIS A€ INVENTAIOS .....coeiiiiiiiiiiee e e 134
5.2.2.1. Inventarios para la produccion de biodiesel. .............ccoovvvviiiiiiiiiieeieeennn, 135
5.2.2.5 Inventario para 10S procesos bioquimiCOoS ............ccceeviieeiiiiiiiiiiiiiieeeeeeeeeins 139
5.2.2.6 Inventario para oS procesos termoquimICOS.........cceeeeeeeeereiiiiiiieeeeeeeeeennns 140
5.3 RESUIBUOS ...t 141
5.3.1 Sistemas de produccién de biodieSel............coooovviiiiiiiiiiiiii e 141
5.3.2 Sistemas termMOQUIMICOS........coiieiiiiiiiiiice e e e e e eaaens 150
5.3.3 Sistemas bioqQUIMICOS ........uuuiiiieeciieieeice e e e e e e eaaans 154



5.4 CONCIUSIONES ..o e et 157

6. ANALISIS ECONOMICO Y EXTERNALIDADES ......cocvoviiiiiiiieeeeeneaieienenes 163
6.1 INEOAUCCION ...ttt e e e e e e e ab e e e e e e as 163
6.2 Metodologia para el analisisS €CONOMICO ..........cceiiiiiiiiiiiiiiiiiiee e 165
6.2.1 Inversion de capital fijO........cc.uuiiiiiiiiiiii e 166
6.2.1.1 COSIO A€ EUUIPOS ....ceeeeeiiiiiie e e e e e ettt e e e e e e e e e e e e e ee e e e e e e eeeennes 167
6.2.2 Costos de Operacion por Manufactura (COM)........ccoooveeeiiiiiiiiiiiiiieeeeeeeeenns 170
6.2.2.1 Costos variables de Operacion...........cccoooeeeeiiiiiiiiiii e 170
6.2.2.1.1 Materia PriMa ......ccoveiiiiiiiiii e e e e e e e e e e e e e e e e e e e eeeenees 170
6.2.2.0.2 SEIVICIOS ....uueetieiiieeee e e e ettt e e e ettt e e e e e e e r e e e e e e e e e e eeeeaens 170
6.2.2.1.3 OTr0S COSIOS ... .ciiiiiiiiiiiiiiiie e et e e e e e e e e eennes 171
6.2.2.2 COStOS fijOS d€ OPEIACION ......euiiiiiieeiiiiiiiieeeee e 171
L N Y = T 1 (=T 101 T=T 01 (0 TN 171
6.2.2.2.2 MAN0 U€ ODI@.....uuuiiiiiiiiiiiiiiiiii e 171
6.2.2.2.3 Otros costos fijoS OPEracionales .................uuueueumiiiiimiiiiiiiiiiiiiiiiiiinnennans 172
B.2.3 VBNTAS ...t 172
I A B LT o (=T = Tod T o RSO 173
B.2.5 IMPUEBSLOS ...ttt ettt e e e e e e e e e e e e eeeenes 173
6.2.6 FIUJO B CaJal..uuuuunii et a e 173
6.3 Externalidades ambientales ... 175
6.4 Analisis de sensibilidad...............ooeiiiiiiii 176
6.5 RESUIAUOS ...t 177
6.5.1 Procesos de produccion de biodieSel ..........ccooovviiiiiiiiiiiiiiiiiiee e 177
6.5.1.1 Capital fijo de INVEISION .......coooeiiiiiecee e 177
6.5.1.2 COStOS UE OPEIACION .....evviiiie e e e e e e e e e e e eeeenns 178



O B e [V o o (= o - U U TRRUPPPPPRPIN 179

6.5.1.5 EXErNAlidA0ES .......uuuiiiiiiiiiiiiiiiiiii e 180
6.5.1.6 Analisis de sensibilidad ... 181
6.5.2 ProCesos termMOQUIMICOS. ........uuuiiiiiiaaiiiiiiiiiieee e e e ettt e e e e e 183
6.5.2.1 Capital fijo de INVEISION ..........eeiiiiiiaiiiiiiiieee e 183
6.5.2.2 Costos de Operacion por Manufactura ..............ceeeiiieeeiiiveiiiiiiiee e, 184
B.5. 2.3 VENTAS.....cooiiiiiiiiii e 185
ORI N o [ o o (= o | - USSP 186
6.5.2.5 EXIErNAlIdAAES ......ccoiiiiiiiiiiiiiie e 187
6.5.2.6 Analisis de sensibilidad ... 189
6.5.2.7. COMPATACIONES ......cciiiieiiiiiie e e e e et e e e e e e e e e e e e e e e eeaa e e e eeeeeennnns 189
6.5.3 Procesos DioqUIMICOS ........ccuuuiiiiiiiiiee e 190
6.5.3.1 Capital fijo de INVErSION...........oeiiiiiiiii e 190
6.5.3.2 Estados de resultados y flujos de Caja.............ueuuueimiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieees 191
6.5.3.3 EXErNAlIdAUES .......uuuiiiiiiiiiiiiiiiii e 194
6.6 CONCIUSIONES ......uiiiiiiiiiiiiiii bbb ebnnnnes 195
7. CONCLUSIONES GENERALES ..ot 202
BIBLIOGRAFIA ...ttt 205

10



LISTA DE FIGURAS

Figura 1.1 Diagrama del proceso de neutralizacion de 4cidos grasos................... 28

Figura 1.2 Diagrama del proceso de esterificacion de acidos grasos.................... 30

Figura 1.3 Diagrama del proceso de produccion de biodiesel mediante
transesterificacion heterOgEeNEaA..........ccoivviiiiiiiie e 32

Figura 1.4 Diagrama del proceso de produccion de biodiesel mediante

transesterificacion homogénea en medio alcalino ............c.ccccvvvvviviiiiiiiinnnnnnnnn. 34
Figura 2.1 Produccion global acumulada de gas de SintesSiS..........ccccevvvvvvninieeennn. 50
Figura 2.2 Diagrama general de la sintesis de metanol a partir de biomasa.......... 54

Figura 2.3 Diagrama general de produccion de hidrégeno a partir de biomasa ....58
Figura 2.4 Diagrama general de la sintesis de combustibles por la ruta Fischer-
LI 0 £ X U 60
Figura 2.5 Simulacion del proceso de produccién de metanol a partir de la
0aSIfiCACION € FAQUIS .....uvvveiee e e e e e e e e e e e e e 62
Figura 2.6 Simulacion del proceso de produccién de hidrégeno a partir de la
gasSiIfiCaCION A FAGUIS .....eeeeiiiiiiiieie e e e s 64

Figura 2.7 Simulacion del proceso de produccion de biocombustibles por la ruta

T ISYod a1 ol I 0] 01T o PO 67
Figura 3.1 Diagrama general del proceso de produccion de etanol a partir de

(0] 0] 4 F= LS PSSR 80
Figura 3.2 Simulacion del pretratamiento secuencial acido/base .......................... 86
Figura 3.3 Simulacion del pretratamiento con organosolV ...........cccoevvvvvviviieneeeennn, 88
Figura 3.4 Pretratamiento con explosion de Vapor............c..eeeeieeeeiiiiiiiiiiieeeeeeeeeene 89
Figura 4.1 Porcentaje de consumo energético en cada proCeso .........cccceeeeeeenne 105

Figura 4.2 Destruccion de exergia, pérdida de exergia y eficiencia en cada

[T 0Tox 3T o 109
Figura 4.3 Destruccion y pérdida de exergia por etapas en cada proceso......... 110
Figura 4.4 Destruccion y pérdida de exergia por energia obtenida en cada proceso

11


file:///D:/Users/ACER/Desktop/Completo.docx%23_Toc476831216
file:///D:/Users/ACER/Desktop/Completo.docx%23_Toc476831217
file:///D:/Users/ACER/Desktop/Completo.docx%23_Toc476831218
file:///D:/Users/ACER/Desktop/Completo.docx%23_Toc476831219
file:///D:/Users/ACER/Desktop/Completo.docx%23_Toc476831219
file:///D:/Users/ACER/Desktop/Completo.docx%23_Toc476831223
file:///D:/Users/ACER/Desktop/Completo.docx%23_Toc476831223

Figura 4.6 MJ de exergia destruida/kg de etanol obtenido en los tres
PrEtrataMIENTIOS .. ..o 114
Figura 5.1 Factores de caracterizacién en Simapro Fuente : Simapro v7.1%. .....132
Figura 5.2 Bases de datos activas en el montaje de un ACV en Simapro v7.1®.133
Figura 5.3 Balance de masa de la extraccion de aceite de palma en Colombia..138
Figura 5.4 Esquemas de los tres sistemas evaluados. a) produccion de diésel y

nafta. b) produccion de hidrégeno. c) produccion de metanol ...................... 140
Figura 5.5 Calentamiento global por etapa para los sistemas BDIE .................... 142
Figura 5.6 Agotamiento del ozono por etapas para los sistemas BDIE ............... 142

Figura 5.7 Formacién de oxidantes fotoquimicos por etapas para los sistemas

=] | PR PRTPPIPRR 143
Figura 5.8 Acidificacion por etapas para los sistemas BDIE................cccoevvvvnnnnnn. 144
Figura 5.9 Eutrofizacion por etapas para los sistemas BDIE ..............ccccccceeennnne 145
Figura 5.10 Consumo de energia fosil en los sistemas BDIE ............ccccccceeeennne 146

Figura 5.11 Perfil ambienta de los sistemas BDIE Vs. Diésel. Produccién de 1MJ

de COMDBUSLIDIE.........cooiiiiiiiii 146
Figura 5.12 Perfil ambiental de los sistemas BDIE Vs. Diésel. Produccion y uso de

IMJ de COMDBUSHIDIE .. ..o e e e eeeeees 147
Figura 5.13 Sistemas BDIE Vs. Diésel, con redistribucién en los requerimientos del

(o1 ] 11 TP 148
Figura 5.14 Perfil de impactos para los sistemas termoquimicos ............c........... 150

Figura 5.15 Contribucion de los procesos por categoria de impacto para los
Sistemas terMOQUIMICOS .......ccooiiiiiiiiee e e e 152
Figura 5.16 Emisiones representativas por categoria para los sistemas
10T 0o o 18 11 41 To7 o L= P 153
Figura 5.17 Perfil de impactos ambientales potenciales para los sistemas
DIOQUIMICOS. ... 155
Figura 5.18 Contribucion de procesos para el pretratamiento acido/base............ 156

Figura 5.19 Contribucion de procesos para el pretratamiento con explosiéon de

Figura 5.20 Contribucion de procesos para el pretratamiento con organosolv ...157

12



Figura 6.1 Costo de operacion para los procesos de produccion de biodiesel ....178
Figura 6.2 Precio e ingresos del biodieSel ... 179
Figura 6.3 Flujo de caja de los procesos de produccion de biodiesel.................. 179

Figura 6.4 Costos anuales de las externalidades para los procesos de produccion

(0 L ][00 L= = USSP 180
Figura 6.5 VPN y VPN« de los procesos de produccién de biodiesel ................. 181
Figura 6.6 Variacion del VPN con el costo de la materia prima.............cccevvvvnennn. 182
Figura 6.7 Costo de operacion para los procesos termoquimicos..................eee... 184

Figura 6.8 Proyeccion de precios e ingresos para las plantas de gasificacion ....185
Figura 6.9 VPN de los procesos de gasificacion............cc.eeeeeeeeeiiiiiiiiiiiieeneeeenns 186

Figura 6.10 Costo de externalidades ambientales para los procesos termoquimicos

...................................................................................................................... 187
Figura 6.11 VPN y VPN, para los procesos termoquimicos .........cccuveveeeeeeennnns 188
Figura 6.12 Curvas de probabilidad acumulada para los procesos termoquimicos

...................................................................................................................... 189
Figura 6.13 Densidad de probabilidad de la utilidad neta del proceso organosolv

...................................................................................................................... 192
Figura 6.14 Densidad de probabilidad de la utilidad del proceso de explosién de

17221 010 PP 192
Figura 6.15 Densidad de probabilidad de la utilidad neta del proceso acido/base

...................................................................................................................... 193
Figura 6.16 VPN del proceso de organosolV ............cceevvviiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieeeeeeeee 193
Figura 6.17 VPNey del proceso de organosolV..........ccoooeeeeiiiiiiiiicii e, 194

13



LISTA DE TABLAS

Tabla 1.1 Propiedades criticas y estructura UNIFAC de los triglicéridos usados ..26

Tabla 1.2 Correlaciones para el calculo de las propiedades relacionadas con la
calidad del DIOAIESE ...........eiiiiii 27

Tabla 1.3 Flujos del proceso de neutralizacién de acidos grasos (Figura 1.1) ...... 28

Tabla 1.4 Flujos del diagrama de proceso de esterificacion de acidos grasos

(Lo 10 = 0 2 PSSR 30
Tabla 1.5 Parametros de Arrhenius usados en la transesterificacion heterogénea
........................................................................................................................ 31

Tabla 1.6 Flujos del diagrama de proceso de produccion de biodiesel mediante
catdlisis heterogénea a partir de aceite neutralizado (Figura 1.3) .................. 32
Tabla 1.7 Flujos del diagrama de proceso de produccién de biodiesel mediante
catalisis heterogénea a partir de aceite esterificado (Figura 1.3)..........ccccc..... 33
Tabla 1.8 Flujos del diagrama de proceso de produccion de biodiesel mediante
catélisis homogénea a partir de aceite esterificado .............cccceeeivieeiiiiiiiinnnnnn. 35
Tabla 1.9 Flujos del diagrama de proceso de produccién de biodiesel mediante
catalisis homogénea a partir de aceite neutralizado ..........ccccccevvvvvvvviiiiiiennnnn. 35

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

........................................................................................................................ 37
Tabla 1.11. Parametros de calidad del biodiesel de acuerdo a la norma EN

L1A214:2003 ... e e e e e e e e e s a e aaaaaaaaaaas 39
Tabla 2.1 Ecuaciones y constantes cinéticas para la sintesis de metanol............. 56
Tabla 2.2 Coeficientes estequiométricos para la reaccion Fischer-Tropsch.......... 61
Tabla 2.3 Principales corrientes de la simulacion mostrada en la Figura 2.5 ....... 62
Tabla 2.4 Principales corrientes del proceso mostrado en la Figura 2.6................ 64
Tabla 3.1. Compuestos hipotéticos utilizados para las simulaciones..................... 79
Tabla 3.2 Conversiones para el pretratamiento acido/base...........ccooeeeeevvevevnnnnnnnn. 81
Tabla 3.3 Conversiones para el pretratamiento con organosolv............cc.ccccceeeeen. 82
Tabla 3.4 Conversiones para el pretratamiento de explosion de vapor ................. 82

14



Tabla 3.5 Condiciones de operacion de hidrdlisis enzimética para las rutas
(1] [Tt ox o] g F=To =TT 83

Tabla 3.6 Condiciones de operacion de fermentacion para las rutas seleccionadas.

........................................................................................................................ 84
Tabla 3.7 Especificaciones de operacidn para el montaje de la primera torre........ 85
Tabla 3.8 Especificaciones de operacién para el montaje de la segunda torre .....85

Tabla 3.9 principales corrientes del pretratamiento secuencial acido/base (Figura

Tabla 3.10 Principales corrientes del pretratamiento con organosolv (Figura 3.3) 88

Tabla 3.11 Principales corrientes del pretratamiento con explosion de vapor
(Lo 10 = T 7 PSSR 89

Tabla 3.12 Rendimientos de etanol/biomasa reportados en la literatura ............... 90

Tabla 4.1. Relacién neta de energia de los procesos de produccion de biodiesel

Tabla 4.2. NER excluyendo el contenido energético del aceite de entrada a los

[T 0To 1S 01 S PP 103
Tabla 4.3. Relacion de energia neta de los procesos termoquimicos.................. 104
Tabla 4.4. Relacion neta de energia de los procesos bioquimicos. ..................... 106

Tabla 4.5. Eficiencia y exergia destruida de los procesos de produccion de
DIOAIESEL ..., 107

Tabla 5.1 Descripcion de los sistemas bajo estudio ...........coooecuveiiieeeeeeeniiiiinnee. 125

Tabla 5.2 Factores de caracterizacion GWP, en kg CO,/kg, para el calculo de CCI

Tabla 5.3 Potencial de acidificacion de compuestos relevantes, en kg de H+/kg de

CS] U ] =1 L - U 129
Tabla 5.4 Factor de equivalencia, POCP, en kg eq. Etileno/kg sustancia............ 130
Tabla 5.5 Factores de caracterizacion ODP [kg eq. CFC-11/Kg] .......coovvveeeeennennn. 131
Tabla 5.6 Factores de caracterizacion EP [kg eq. PO4/Kg]........ccoovveiieiiiieeiinnnnnn, 132
Tabla 5.7 Materias primas y energia durante los primeros cinco afios de cultivo

para IMJ de DIOIESEL..........uuuiiie e 136
Tabla 5.8 Materias primas en campo definitivo para 1MJ de biodiesel................. 137

15



Tabla 5.9 Inventario con valores promedio en la extraccion de aceite de palma

para IMJ de bIodIESEl........cooo i 137
Tabla 5.10 Factores de emision del diésel y el B100 para 1MJ de combustible..139
Tabla 6.1 Inversion de Capital FijO...........ouuuiiiiiiciieeeeie e 166
Tabla 6.2 Valores para el calculo del factor de traslado ..............cccoeeeeeeeeeeeeeen. 169
Tabla 6.3 Tarifas de servicios iINAUSTHAIES. ...........covvviviiiiiiiie e 171

Tabla 6.4 Requerimientos tipicos de mano de obra para equipos de proceso. ...172
Tabla 6.5 Costo de las externalidades...........cccooeeeeeeii, 176
Tabla 6.6 Costos fijos de inversion para los procesos de biodiesel..................... 177
Tabla 6.7 Costo de las externalidades de los sistemas de produccion de biodiesel

[IMIM GO .ttt e e e e e e e e e e e e aaeeaa s 180
Tabla 6.8 Plantas de biodiesel en Colombia..........cccccviiiiiiiiiiiiiee e, 182
Tabla 6.9 Inversion de capital fijo FCI para los procesos termoquimicos ............ 183

Tabla 6.10 Costo de las externalidades en los procesos termoquimicos [MM COP]

...................................................................................................................... 187
Tabla 6.11 Comparacion de resultados con otros estudios ............cccceeeveeeeerennnns 190
Tabla 6.12 Capital fijo de inversién para los procesos bioquimicos..................... 191

Tabla 6.13 Costo de las externalidades de lo procesos bioquimicos [MM COP].194

16



LISTA DE ANEXOS

Anexo A. Corrientes de los procesos de produccién de biodiesel.................... 230

Anexo B. Corrientes de los procesos termoquimicos de produccion de

biocombUSLIDIES. ... 243
Anexo C. Corrientes de los procesos bioquimicos de produccion de etanol........ 259
ANEXO D. COSIOS A€ EQUIPOS. .. .uue ettt et e e aaeeenes 279

17



RESUMEN

TITULO: EVALUACION DE LA SOSTENIBILIDAD DE TECNOLOGIAS
EMERGENTES DE PRODUCCION DE BIOCOMBUSTIBLES EN COLOMBIA
APLICANDO CRITERIOS TECNICOS, AMBIENTALES Y ECONOMICOS*

AUTOR: DIEGO ARMANDO MARTINEZ MERLANO**

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

DESCRIPCION:

La inexistencia de indicadores cuantitativos de sostenibilidad es actualmente una
barrera que no permite comparar de manera efectiva dos o mas procesos
productivos, incluyendo las tecnologias emergentes de produccion de
biocombustibles. En esta tesis se plantean diferentes disefios conceptuales de
procesos emergentes de produccion 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 produccion de biodiesel (catalisis heterogénea vy
homogénea), procesos termoquimicos (metanol, hidrégeno, combustibles por la
ruta Fischer-Tropsch) y procesos bioquimicos de produccién de etanol
(pretratamiento acido/base, organosolv y explosién de vapor), los cuales fueron
simulados en Aspen Hysys para calcular su eficiencia energética y exergética. La
sostenibilidad econémica 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 aplicacién de la metodologia del Analisis de
Ciclo de Vida (ACV), cuantificando seis categorias de impacto ambiental con el
método EPD® (Environmental Product Declarations) en Simapro 7.1®. Las
categorias de impacto ambiental evaluadas fueron cambio climético, acidificacion,
formacién de oxidantes fotoquimicos, deterioro de la capa de ozono, eutrofizacién
y uso de energia no renovable. El desarrollo del indicador de sostenibilidad se
bas6 en el célculo de las externalidades ambientales y su inclusion en la
evaluacion econdmica, lo cual produce una variacién de la rentabilidad de los
procesos, generando un Valor Presente Neto Extendido (VPNey). Entre los
procesos evaluados solo los procesos de produccion de hidrégeno y combustibles
liquidos por la ruta Fischer-Tropsch presentaron valores VPNgy positivos.

* Tesis doctoral
**Facultad de Ingenierias Fisicoquimicas. Escuela de Ingenieria Quimica
Director: Dr.Sc. Viatcheslav Kafarov
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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 (VPNgy).
Among the evaluated processes only the production processes of hydrogen and
liquid fuels by the route Fischer-Tropsch presented positive values of VPNe.

* Doctoral thesis
** Faculty of Physicochemical Engineeries. School of Chemical Engineering
Director: Dr.Sc. Viatcheslav Kafarov
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INTRODUCCION

El debate internacional sobre la sostenibilidad de la produccion y uso de
biocombustibles se enmarca en la crisis econémica global, la preocupacion
creciente por la amenaza del cambio climatico y las propuestas de produccion mas
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 econdémicas y sociales. En el caso
particular de los biocombustibles, la complejidad aumenta debido a lo extenso de
su cadena productiva y las diferentes areas que pueden verse afectadas directa e

indirectamente por su produccion.

Actualmente existen pocos estudios enfocados a calcular cuantitativamente la
sostenibilidad de los biocombustibles, ya que la mayoria de investigaciones en
este sentido calculan indicadores econdémicos, sociales, y principalmente
ambientales, de forma independiente. La seleccion y el calculo de todos estos
indicadores se realiza desde un punto de sostenibilidad pero no permite la
comparacion objetiva entre dos o0 mas combustibles. Por lo tanto, es importante
desarrollar cuantitativamente este parametro o al menos tener una medida

aproximada e imparcial de la misma.

El nimero de posibles indicadores que se pueden utilizar es alto, pero tampoco
hay consenso sobre cuales deberian ser o no evaluados. Lo que si 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 caracteristicas 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 exencién de impuestos se traduce en
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competencia desleal con otros sectores agricolas que si deben cumplir con la
totalidad de los impuestos vigentes. Sin embargo, las politicas gubernamentales
han tratado de direccionar la produccion de los mismos hacia un desarrollo
sostenible, intentando alcanzar los estandares de calidad implementados en otras

regiones como Brasil y la Union Europea.

El objetivo de este documento es evaluar la sostenibilidad de las tecnologias
existentes y emergentes de produccion de biocombustibles asociados a la cadena
produccion de la palma africana, integrando aspectos técnicos, econémicos y
ambientales, a través de la aplicacion del Analisis de Ciclo de vida y el Analisis de

Procesos.

En los capitulos 1, 2 y 3 se muestran y analizan cada uno de los procesos bajo
estudio. El capitulo 1 estd conformado por los procesos existentes y emergentes
de produccién de biodiesel a partir de aceite de palma africana. Se comparan la
transesterificacion homogénea (tradicional) con la transesterificacion heterogénea
basica como proceso emergente. En el capitulo 2 se analizan tres procesos de
produccién de biocombustibles a partir del gas de sintesis, el cual es obtenido por
gasificacion del raquis de palma. Los biocombustibles analizados son hidrogeno,
alcanos por sintesis de Fischer-Tropsch y metanol. En el capitulo 3 se analizan
tres procesos de produccion de etanol, usando como pretratamientos explosién de

vapor, un pretratamiento secuencial &cido/base y organosolv.

En el capitulo 4 se presenta un analisis energético y exergético de todos los
procesos bajo estudio en los capitulos anteriores. El capitulo 5 presenta la
evaluacion ambiental realizada a través del andlisis de ciclo de vida. Por ultimo, en
el capitulo 6, se evalla la prefactibilidad econdmica de los procesos industriales
mediante la inclusion de las externalidades ambientales y se genera un indicador

de sostenibilidad técnico-econémico y ambiental.
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1. PROCESOS DE PRODUCCION DE BIODIESEL

1.1. Introduccién

El biodiesel es una alternativa energética con alto potencial de reduccion de
emisiones de efecto invernadero, las cuales son producidas en gran medida por el
uso de los combustibles fosiles [1, 2, 3]. Este potencial y positivo impacto
ambiental ha impulsado la produccion del biocombustible durante lo que va corrido
del siglo XXI. En el afio 2000, la produccién de biodiesel fue practicamente nula,
siendo Europa el uUnico continente que alcanzaba valores significativos de
produccion, con alrededor de 14300 barriles por dia [4]. En ese entonces,
Argentina se convertia en el Unico pais, no solo de Suramérica, sino del continente
americano en reportar produccion de biodiesel (100 barriles/dia). En los ultimos
afios Europa se ha mantenido como la regién de mayor produccion de biodiesel,
alcanzando un 39% (2014) de la produccion mundial [4, 5, 6]. Como regidn,
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 paises productores lo completan Brasil, Alemania, Francia
y Argentina [5, 6, 7].

La composicion quimica del biodiesel, principalmente esteres de acidos grasos, le
proporcionan caracteristicas fisicas muy similares al aceite combustible para motor
(ACPM), lo cual ha favorecido el uso comercial de sus mezclas en diferentes
proporciones; y en la mayoria de casos, sin la necesidad de realizar
modificaciones en los motores diésel [8]. El biodiesel puro puede liberar alrededor
del 90% de la energia del diésel, lo que se traduce en un rendimiento similar de
par motor y caballos de fuerza [9]. En cuanto a la combustion, el biodiesel muestra
un numero de caracteristicas que lo hacen mas deseable que los combustibles
fésiles: un mayor nimero de cetano, no contiene aromaticos, casi sin azufre, y 10

a 11% de oxigeno en peso [9, 10].
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Las caracteristicas finales del biodiesel estan ligadas fuertemente a la materia
prima que se utilice, la cual le trasmite las particularidades de su composicion. En
Europa, la mayoria 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 fortalecié como la principal materia
prima, dadas las condiciones geograficas del pais que favorecen altos
rendimientos por hectarea cultivada. Los precios y la disponibilidad de la materia
prima es lo que determina su uso en la produccion de biodiesel en una region u

otra.

Los aceites vegetales estan formados por triglicéridos (tri-esteres de glicerol) y
acidos grasos (acidos carboxilicos de cadena alquilica). La presencia de acidos
grasos en los aceites se debe a la hidrdlisis espontanea de sus compuestos
originales, los triglicéridos. El biodiesel, por su parte, es producido por la
transesterificacion de los triglicéridos presentes en el aceite que se utilice como
materia prima. En la reaccion de transesterificacion, 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

reaccion son consideradas reversibles.

El biodiesel que se comercializa a nivel mundial es producido principalmente
mediante procesos de transesterificacion en fase homogénea, empleando NaOH
como catalizador debido a su bajo costo. [2]. La catdlisis basica 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 rapidas. En
general los procesos basicos de produccion de biodiesel se llevan a cabo a bajas
temperaturas (60-70°C) y presiones (1.4-4.2 bar), con una baja concentracion de
catalizador (0,5% en peso) [13, 14]. A pesar de que el proceso es operable, solo
se pueden transesterificar por catalisis basica los aceites y grasas que contengan

muy bajas concentraciones de acidos grasos libres. Los acidos grasos libres
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promueven la reaccién de saponificacién. La presencia de jabon produce un
incremento en la viscosidad y complica la separacion de los esteres. El agua
también influye en la reaccion de saponificacion ya que promueve la formacion de
acidos grasos libres. Por esta razon, la materia prima no debe sobrepasar un
contenido de acidos grasos de 0,5% (en peso) y los alcoholes deben ser anhidros
[15]. De otra manera, la produccion se vera afectada. Si el contenido de acidos
grasos libres en la materia prima es alto, las opciones consisten en pretratar el
aceite mediante esterificacion o neutralizacion. La esterificacion consiste en la
reaccion de los &cidos grasos con un alcohol para producir alquil-esteres
(biodiesel) y agua. Los catalizadores acidos, como el &cido sulfurico, se emplean
para llevar a cabo la reaccién de esterificaciéon en condiciones moderadas [16]. En
cuanto a la neutralizacion, los acidos grasos son saponificados con una base
fuerte, a menudo NaOH, transforméndolos directamente en jabon y posteriormente
separados. De esta manera, el aceite puede ser tratado posteriormente mediante

la transesterificacion tradicional.

La transesterificacion homogénea basica presenta como desventaja la necesidad
de neutralizar el catalizador al finalizar la reaccion, asi como implementar etapas
de purificacién de productos. Ademas, como ya se menciono, es extremadamente
sensible a la presencia de agua y acidos grasos que favorecen la saponificacion.
Por estas razones, en los ultimos afios ha existido una fuerte tendencia hacia el
desarrollo de catalizadores heterogéneos que puedan ser utilizados en la
produccion de biodiesel y reemplazar los catalizadores homogéneos que
actualmente se usan. El 6xido de calcio (CaO) es uno de los catalizadores sélidos
que se destaca en la transesterificacion de aceites, ya que es estable, tiene una
elevada actividad catalitica, 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-Fe30,4) [20],
oxidos de CaO modificados con trimetilclorosilano [21], catalizadores soportados
como el EU,03/Al,03 [22], La/B Zeolita [23], KI/Al,O3 [24], y Na/NaOH/x-Al,O3 [25].
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Todos estos catalizadores se caracterizan por ser de bajo costo y alcanzar altos
rendimientos [26].

La implementacion de procesos heterogéneos podria suponer una reduccion en
los requerimientos energéticos y de los costos de produccion, al eliminar
diferentes etapas del proceso actual como la neutralizacion 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 sédico como catalizador sélido en la produccion
de biodiesel, con el cual alcanzaron una conversién superior al 95%, usando 3%
(w/w), 7,5 de relacion molar metanol/aceite, 60°C de temperatura, 60 minutos y
250 rpm. Tasic et al. [28] compararon los consumos energéticos de la catalisis
homogénea y heterogénea del aceite de girasol, concluyendo que el proceso con
catélisis heterogénea consume 2,5 veces menos energia que el proceso
tradicional. Por su parte, Dossin et al. [29] afirman que los procesos de produccion
de biodiesel mediante el uso de MgO es uno de los procesos con mayor potencial

de ser implementado industrial y comercialmente.

La revision de la literatura plantea un horizonte de investigacion hacia el desarrollo
de procesos de produccién de biodiesel usando catalizadores solidos de caracter
basico. Por ésta razon, el fin de este capitulo es comparar, desde un punto de
vista técnico, diferentes rutas de transesterificacion heterogénea y homogénea del
aceite de palma africana: (i) esterificacion/transesterificacion heterogénea, (i)
neutralizacion/ transesterificacion heterogénea, (i) esterificacion/
transesterificacion homogénea y (iv) neutralizacién/ transesterificacion

homogénea.

1.2. Simulacion de los procesos

Los procesos se simularon en Aspen Hysys®. La mayoria de los compuestos
utilizados en la simulacion fueron encontrados en la libreria 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 ebullicién y propiedades criticas de
dichos componentes. El aceite crudo de palma fue representado por los 3
triglicéridos de mayor porcentaje y un acido graso: tripalmitina 47.14%w, trioleina
37.52%w, trilinoleina 11.54%w y acido palmitico 3.8%w [30]. La Tabla 1.1 muestra
las propiedades utilizadas para la creacion de los triglicéridos en las simulaciones.

Tabla 1.1 Propiedades criticas y estructura UNIFAC de los triglicéridos usados

*

Sustancia  Te,  To P. Ve FA EF
(K) (K)  (kPa) (m%kmol)

Trioleina 8225 9432 3224 325 056 (CHa)s(CH,)a1CH(CH=CH)3(CH,COO),

Trilinoleina 820.9 942.8 321.9 321  4.59 (CHa)s(CH,)3sCH(CH=CH)s(CH,COO);

Tripalmitina 804.6 923.3 3283 294  6.80 (CH3)3(CH,)41CH(CH,COO0),

Ten: Temperatura de ebullicion, T.. Temperatura critica, P.. Presion critica, V.. Volumen critico, FA:
Factor acéntrico, EF: Estructura funcional. * Estimados por el método Gani-Constantinou. Fuente:
[31, 32].

Se utilizé el modelo termodinamico NRTL (Non-Random Two Liquid) para modelar
el equilibrio liquido-liquido 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]. EIl equilibrio liquido-vapor fue modelado a través del modelo de
actividad NRTL-SRK, usando el método UNIFAC para la estimacion de los
coeficientes binarios vapor-liquido [34].

La calidad del biodiesel producido en cada uno de los procesos fue analizada a
través de la norma EN-14214:2003. La composicion, densidad y viscosidad del
biodiesel fueron calculadas directamente por el software, mientras que otras
propiedades, como el punto de inflamacion, indice de yodo y nimero de cetano,
entre otras, particularmente asociadas a la calidad del biocombustible, fueron
calculadas utilizando las correlaciones empiricas presentadas por Garcia et al. [31]

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

Propiedad Correlacion Referencia
403,66 109,77z
LN tsat—c12:0-c18:0 = —2,177 — 0,202z + + T
2051,5
Ln pcyga = =503 + T
Viscosidad cinematica 1822,5 36
“ Ln pcig, = —451 + T 130]
n
Lnp= Z yilny
7
n
Numero de cetano (NC) NC = 2 yi;CN; [37]
7
Punto de inflamacién (Pl)  PI (K) = 0,3544 % T;" "t « 77007677 [38]
n
indice de yodo (1Y) Iy = ZinYi [31]
i

z:Numero de carbonos, T,,: Temperatura de ebullicion, y;: Fraccibn masica de cada
metil-ester Fuente: Garcia et al. [31]

1.2.1. Pretratamiento de neutralizacion y refinacion del aceite de palma

El pretratamiento de neutralizacion fue llevado a cabo con NaOH. El flujo de NaOH
fue ajustado para que reaccionara estequiométricamente con el contenido de
acidos grasos presentes el aceite crudo de palma. La mezcla fue calentada a 65°C
y enviada a un reactor de conversién, donde el acido palmitico fue convertido en
palmitato de sodio. El palmitato de sodio (s6lido) fue separado por centrifugacion,
mientras que la corriente liquida, rica en triglicéridos y libre de &cido acidos
grasos, fue calentada a 100°C para retirarle el contenido de humedad por
evaporacion en un separador flash. La corriente de fondo del separador, la cual
representa el aceite de palma refinado, fue enviada a la etapa de
transesterificacion, dando por terminada la etapa de pretratamiento. La Figura 1.1
muestra el diagrama de proceso del pretratamiento de neutralizacién de acidos
grasos, mientras que la Tabla 1.3 presenta las condiciones y propiedades de las
corrientes mas 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 neutralizacion de &acidos grasos
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Tabla 1.3 Flujos del proceso de neutralizacion de acidos grasos (Figura 1.1)

APM

Variable/corriente PS NaOH APN ACP 9 5 4
Fraccion 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
Presion (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 masico (kg/h) 275,15 39,14 6348,58 6602,29 6348,58 6366,28 6641,43
Composicién masica

Trioleina 0,00 0,00 0,39 0,38 0,39 0,39 0,37
Trilinoleina 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
Acido palmitico 0,00 0,00 0,00 0,04 0,00 0,00 0,00
H,O 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 esterificacion

El aceite crudo de palma fue mezclado con metanol en una relacion molar &cido

palmitico: metanol de 19:1. La corriente de entrada al reactor de esterificacion fue

acondicionada con acido sulfarico en un porcentaje correspondiente al 1 % del

flujo masico de aceite y calentada a 60°C. El acido sulfurico fue escogido como

catalizador acido debido a que la reacciéon se lleva en condiciones moderadas y

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

La reaccion de esterificacion fue modelada usando la cinética propuesta por
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Zapata et al. [30], en la cual se proponen los valores de E;=13300 kJ/ kmol y
A,=1,27 s para la ecuacién de Arrhenius. La corriente de salida del reactor de
esterificacion 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 destilacion, cuyo objetivo fue recuperar el metanol en exceso de la reaccion
para una posterior reutilizacion. El aceite esterificado, producto del lavado, fue
acondicionado para la etapa de transesterificacion. La Tabla 1.4 muestra las
condiciones de operacion para las principales corrientes del proceso mostrado en

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

1.2.3. Transesterificacién 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 llevo a
cabo la reaccion de transesterificacion (ecuacion 1.1), usando di-glicérido de calcio
soportado en carbonato de calcio como catalizador sélido [39]. Fue necesaria la
utilizacion de una cinética quimica que siguiera el modelo Langmuir- Hinshelwood,
ya que es requerida por el software [40], y cuya ecuacion se muestra en la

ecuacion 1.2.

A+3BS3C+D (1.1)

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

glicerol, respectivamente.
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Figura 1.2 Diagrama del proceso de esterificacion de acidos grasos
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Tabla 1.4 Flujos del diagrama de proceso de esterificacion de acidos grasos (Figura 1.2)
Variables/corriente ACP AE 16 12 11 7 6 4 3
Fraccion 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
presion (kPa) 101,32 101,32 101,32 101,32 101,32 265,00 265,00 265,00 265
Flujo masico (kg/h) 6602,29 6577,49 1058,51 540,96 1599,46 7263,71 7263,71 7263,71 661,42
Composicion masica
Trioleina 0,38 0,37 0,04 0,00 0,03 0,34 0,34 0,34 0,00
Trilinoleina 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
Acido Palmitico 0,04 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,03 0,00
H,S0, 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
H,0 0,00 0,00 0,88 0,00 0,58 0,00 0,00 0,00 0,00
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Donde r; representa la velocidad de reaccion de los triglicéridos; k, la constante de
velocidad; C;, la concentracion molar del componente i; K, la constante de

equilibrio; y K;, las constantes de adsorcion asociadas a cada compuesto.

Se utilizé la cinética propuesta por Hsieh et al. [39], escrita en el formato de la
ecuacion 1.2. La Tabla 1.5 muestra los valores utilizados para el coeficiente pre-
exponencial y la energia de activacién en la reaccion directa y reversa para cada
triglicérido (numerador). Las constantes de adsorcion 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 Parametros de Arrhenius usados en la transesterificacion heterogénea

Reaccién directa Reaccién reversa
Compuesto
A, (L/mol*h)  E, (3/mol)  Ag(L/mol*h)  E, (3/mol)
Trioleina 7,78E+07 42096 1,40E+08 47196
Trilinoleina 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 metilicos,
metanol y glicerina, fue enviada a un separador de fases, simulada como una torre
de extraccion liquido-liquido con 4 etapas tedricas y a presion atmosférica. La fase
liviana (biodiesel) fue retirada por la seccion superior de la torre, mientras que la
corriente de fondos, principalmente glicerol y metanol, fue enviada a una torre de
destilaciéon con el fin de recuperar el alcohol y aumentar la pureza de la glicerina.
La Figura 1.3 muestra el diagrama de produccion de biodiesel con
transesterificacion heterogénea. Las Tablas 1.6 y 1.7 muestran las propiedades de
las principales corrientes al utilizar aceite neutralizado y esterificado,

respectivamente. Los Anexos Al1.3 y Al.4 muestran la totalidad de las corrientes.
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Figura 1.3 Diagrama del proceso de produccion de biodiesel mediante transesterificacion
heterogénea
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Tabla 1.6 Flujos del diagrama de proceso de produccién de biodiesel mediante catalisis
heterogénea a partir de aceite neutralizado (Figura 1.3)

Variable/Corriente Glicerina Biodiesel Aceite 4 2 1
Fraccién de vapor 0 0 0 0 0 0
Temperatura (°C) 25,00 26,93 60,11 38,43 60,00 60,51
presion (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 masico (kg/h) 861,82 6383,11  6348,58 3522596 13578,89 13578,80
Composicion masica

Trioleina 0,00 0,00 0,39 0,00 0,00 0,18
Trilinoleina 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
H,0 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 produccion de biodiesel mediante catalisis
heterogénea a partir de aceite esterificado (Figura 1.3)

Variable/corriente Glicerina Biodiesel Aceite 4 2 1
Fraccion 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 masico (kg/h) 852,34 6582,36  6556,60 36538,84 15392,47 15392,39
Composicién masica

Trioleina 0,00 0,00 0,37 0,00 0,00 0,16
Trilinoleina 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
Acido palmitico 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
H,0 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

1.2.4. Transesterificaciobn homogénea

La Figura 1.4 muestra el proceso de produccion de biodiesel con
transesterificacion homogénea. Al iniciar el proceso, el metanol fue mezclado con
el hidréxido de sodio, y la corriente resultante se mezcld con el aceite refinado. La
relacion molar metanol: aceite fue ajustada en 10:1, con el objetivo de asegurar la
mayor conversion 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 transesterificacion,
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 reaccion global

como irreversible y es representada por la ecuacion 1.3.

—r = % = kC,,C (1.3)
dt tgLlme

Donde (i, concentracion de trigliceridos mol/L; Cure, concentracion de metanol
mol/L; -r, velocidad de reaccion mol/(L+s). El factor de frecuencia y la energia de
activacion de la ecuacién de Arrhenius estan dadas por: A= 9,1534x10° /(mols) y
Ea= 60701 kJ/kmol.
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Figura 1.4 Diagrama del proceso de produccién de biodiesel mediante transesterificacion homogénea en medio alcalino
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Tabla 1.8 Flujos del diagrama de proceso de produccién de biodiesel mediante catalisis
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
Presion (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 masico (kg/h) 716,70 6598,28 6616,44 2566,90 9928,06 9927,91 7361,22
Composicién masica

Trioleina 0,00 0,00 0,37 0,00 0,00 0,25 0,00
Acido palmitico 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
H,O 0,01 0,00 0,00 0,01 0,00 0,00 0,00
H,SO, 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Na,SO, 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 produccién de biodiesel mediante catélisis
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
Presion (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 masico (kg/h) 713,16 6386,94 6348,57 1741,25 8875,96 8875,78 7134,71
Composicién masica

Trioleina 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
H,O 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
H,SO, 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Na,SO, 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 destilacion, en la cual
se recuperd un gran porcentaje de metanol para su posterior recirculacion. La torre
de destilacién fue operada con 6 platos y una relacion de reflujo de 1,7. La
corriente de fondo de la torre de destilacidbn, compuesta principalmente por
ésteres, glicerol y NaOH, fue enfriada y llevada a una torre de lavado con agua. El
biodiesel fue obtenido por la seccién 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 topologia 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 Al.5y Al.6 presentan la totalidad

de las corrientes para cada pretratamiento bajo estudio.

1.3. Resultados

El proceso de transesterificacidn heterogénea con pretratamiento de esterificacion
de &cidos grasos alcanzdé una producciéon de 6582 kg/h de biodiesel a partir de
6602 kg/h de aceite de palma. Para alcanzar esta produccion (6582kg/h) se
utilizaron 786 kg/h de metanol (737 kg/h en la transesterificaciéon y 49 kg/h en la
esterificacién). La produccién de glicerina fue de 852 kg/h. La transesterificacion
heterogénea con neutralizacion de acidos grasos requirié 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 relacion a la transesterificacion homogénea con esterificacién, la produccién
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 neutralizacion
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 masicos de cada proceso bajo
estudio, comparandolos con los datos reportados en la literatura, permitiendo
evidenciar que no existe una diferencia significativa en las relaciones masicas de

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

Relacion masica

Aceite Proceso T(°C) Biodiesel/ Metanol/ Ref.
aceite biodiesel
Neu. (NaOH)/ T. Het.
Palma 60 0,966 0,110 Autor
(Ca(C3H,05),/CaCos)
Est. (H,SO,)/ T. Het.
Palma 60 0,997 0,119 Autor
(Ca(C3H,05),/CaCos)
Trioleina T. Het. (Ca0) 60 1,003 0,107 [28]
Palma Neu. (NaOH)/ T. Hom. (NaOH) 65 0,999 0,111 Autor
Palma Est. (H,SO,4)/ T. Hom. (NaOH) 65 0,967 0,108 Autor
Trioleina T. Hom. (KOH) 30 0,969 0,114 [28]
Trioleina Est. (H,SO,4)/T. Hom. (NaOH) 60 0,954 0,136 [42]
Trioleina T. Hom. (NaOH) 60 0,952 0,117 [14]
Aceite usado Est. (H,S04)/T. Hom. (NaOH) 70/60 0,949 0,128 [14]
Aceite usado Est. (H,S04)/T. Hom. (NaOH) 60 0,988 0,166 [43]

T. Het. : Transesterificacion heterogénea, T. Hom. : Transesterificacibn homogénea, Neu.
: Neutralizacion, Est. : Esterificacion.

La similitud en las relaciones masicas obtenidas podria 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 esterificacion, la conversion del acido palmitico a metil-ester
alcanz6 el 94,9%. Diversas investigaciones reportan conversiones de &cidos
grasos superiores al 90% usando acido sulfirico como catalizador en aceites de
diferentes grados de acidez [44, 45, 42]. En la transesterificacion homogénea, el
modelo propuesto por Foon et al. [41] sugiere una conversidén 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 conversion
también coinciden con los reportados por otros autores. Tasic et al. [28] reportan
una conversion del 98% en la metandlisis de aceite de palma a 70°C usando
NaOH como catalizador. West et al. [42] reportan una conversion de 95% de
triglicéridos en la simulacion 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 reaccién.
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Por su parte, Freedman et al. [47] reportan que la transesterificacion de aceite de
girasol y soya alcanzan conversiones de 80% (60°C) de los triglicéridos en 1
minuto de reaccidn y conversion completa a los 60 minutos. Por ultimo, al utilizar
la cinética propuesta por Hsieh et al. [39] para modelar la transesterificacién
heterogénea la conversion de aceite de palma fue del 99,95%. EI mismo autor
reporta un rendimiento del 95% de biodiesel en la reaccion de transesterificacion a
60°C, lo cual respalda el valor calculado en la simulacion. Las conversiones de los
triglicéridos en las reacciones de transesterificacion que fueron calculadas a través
de la simulacion de procesos corresponden Unicamente a las condiciones
presentadas por los autores de los modelos cinéticos, es decir, asumiendo una
reaccion irreversible de segundo orden para la transesterificacibn homogénea
(Foon et al. [42]) y un modelo de adsorcién Langmuir-Hinshelwood para el

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

El segundo factor esta relacionado a las etapas de separacion y purificacién de los
productos, donde a pesar de que los procesos homogéneos requieren de un
mayor numero de etapas e insumos para lograr la purificacion del biodiesel que los
procesos heterogéneos, dicha separacion y purificacion es posible en ambos
casos. Esto se debe a que el paquete termodinamico seleccionado (NRTL) sugiere
la existencia de dos fases, una fase liviana rica en ésteres y acidos 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 liquido-

liquido de sistemas ternarios metanol-glicerol-biodiesel.

El pretratamiento de esterificacién de acidos grasos presenta una ventaja sobre el
pretratamiento de neutralizacion 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 produccion. No obstante, este aumento en
la produccion requiere de un proceso mas complejo que la neutralizacion ya que
implica la destilacion de 16,89 mol/h de metanol en exceso de la reaccion y el

manejo de materias con alto grado de causar corrosion. La comparacién entre los
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procesos de transesterificacion también permite resaltar el exceso de alcohol
como un aspecto fundamental. Mientras en el proceso homogéneo, a la salida del
reactor de transesterificacion 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 Ultimo 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 limite inferior establecido. La Tabla 1.11 muestra la calidad del
biodiesel obtenido de acuerdo a la norma EN-14214:2003.

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

T. Heterogénea T. Homogénea Otros
PN PE PN PE Trabajos

Propiedad Limites

Contenido de éster [% m/m] >96,5 99,88 99,73 99,88 99,4 g;’; Eﬂ

. 885,5 [31]
Densidad a 15°C [kg/m3] 860-900 881,4 8812 879,9 881 875,0 [51]

864,4 [52]

4,5 [31]

3550 178 1,73 1,77 1,74 4,5 [37]
4,55 [53]

4,71 [52]

Viscosidad cinematica a 40°C
[mm?2/s]

61 [37]
57,3 [52]
49,13 [51]

NUmero de cetano >51 58 61 61 58

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

T: Transesterificacion, PN: Pretratamiento de neutralizacién, PE: Pretratamiento de
esterificacion

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

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

biodiesel debido al caracter no polar de sus componentes.

En el caso de la viscosidad cinemética, la Tabla 1.11 muestra que los valores
calculados por HYSYS se encuentran entre 1,73 mmz/s y 1,78 mm?2/s, mientras
que la literatura reporta viscosidades experimentales de 4,5 mm?/s. Este desfase
se debe a que el software calcula por defecto esta propiedad a partir de la
correlacion propuesta por Twu [54], la cual es apropiada para hidrocarburos de
cadena lineal con punto de ebullicion superior a 155°F. Los compuestos como el
metil-oleato, metil-linoleato y metil-palmitato se encuentran en la libreria de
componentes de HYSYS, y en esta base de datos reportan viscosidades
cineméticas de 7,03 mm?/s, 0,82 mm/s, y 0,939 mm?s, respectivamente. No
obstante, los valores calculados a partir de la correlacion 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 mm?/s. Aunque los valores de viscosidad cinemética
calculados por el software (Twu [54] ) no tienen una incidencia mas 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 4,51mm?/s y 4,63 mm?/s , valores ajustados a la norma.

En relacion a la calidad de la glicerina producida, y teniendo en cuenta la
clasificacion reportada por Posada et al. [55], el proceso de transesterificacion en
fase homogénea con pretratamiento de esterificacion produjo glicerina cruda, cuya
composicién alcanzé un 95% (en peso), contaminada principalmente por agua,
pequefias fracciones de acidos grasos y metanol. La calidad de la glicerina mejora
cuando el pretratamiento es de neutralizacién, ya que alcanza una pureza del
97,1%, valor muy cercano a la glicerina de tipo técnica (minimo 98% de pureza,
[55]). En los procesos de transesterificacion heterogénea la pureza de la glicerina
aumenta al 99,4% y 99,6% para los pretratamientos de esterificacion vy
neutralizacion, respectivamente; lo cual se debe a la inexistencia de las etapas de

lavado y neutralizacion del catalizador.
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1.4. Conclusiones

Se simularon en Aspen Hysys® cuatro procesos de produccién de biodiesel, cada
uno con capacidad de procesar 6602 kg/h de aceite de palma, usando
neutralizacion y esterificacion de acidos grasos como pretratamientos a la
posterior transesterificacion de los triglicéridos. Los cuatro procesos analizados
son viables técnicamente y alcanzan rendimientos biodiesel/aceite superiores al
95%. Los procesos con pretratamiento de esterificacion aumentaron la produccion
de biodiesel en un maximo del 3,2% sobre los procesos con pretratamiento de
neutralizacion. Con los dos pretratamientos se cumplio el objetivo de reducir el
contenido de acidos 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 conversion de aceite
en todos los casos: 94,9% en la esterificacion de acidos grasos, 99,98% en la
transesterificacion en fase homogénea y 99,95% en la transesterificacion 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 parametros de la norma EN
14214:2003. Con los procesos heterogéneos se obtuvo glicerina de tipo técnico,
alcanzando una pureza minima de 99,4%, mientras que con los dos procesos
homogéneos se obtuvo glicerina cruda. La calidad de la glicerina mejoré

levemente al utilizar el pretratamiento de neutralizacion.

El pretratamiento de neutralizacion es relativamente mas sencillo que la
esterificacibn ya que utiliza un menor nimero de equipos y evita el uso de
materias primas altamente corrosivas como el H;SO4 Asimismo, la
transesterificacion heterogénea requiere de un menor numero de etapas y
presente un menor niumero de efluentes que el proceso en fase homogénea. Dada
la homogeneidad de los resultados, estos aspectos podrian ser significativos y
perfilar al pretratamiento de neutralizacion y la transesterificacion heterogénea
como las mejores opciones. No obstante, es imprescindible desarrollar analisis

energéticos y econdmicos que determinen la viabilidad de los casos bajo estudio.
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La transesterificacion 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 sdlidos que alcancen altas
conversiones con bajas relaciones alcohol/aceite, la principal desventaja de este

proceso.
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2. PROCESOS TERMOQUIMICOS DE PRODUCCION DE
BIOCOMBUSTIBLES

2.1. Introduccion

La gasificacion es una tecnologia cuyo desarrollo se ha forjado durante varias
décadas. Se estima que los primeros gasificadores aparecieron en Alemania en
1839 y desde sus origenes se han ido mejorando con el fin de elevar su eficiencia
energética [1]. Fue una tecnologia ampliamente utilizada entre 1939 y 1945,
cuando tuvo lugar la Segunda Guerra Mundial, debido a la escasez del petroleo
[2]. Después de la guerra, los bajos costos de los derivados del petrdleo, en
relacion con la gasificacion, hicieron que la tecnologia se relegara a un segundo
plano [1]. Desde entonces, es mas comun encontrar gasificadores en zonas
alejadas de los centros urbanos, donde no existen conexiones a redes eléctricas
[3]. Actualmente, la gasificacion ha vuelto a ganar importancia, ya sea por la
necesidad que tienen los paises consumidores de petroleo de diversificar su
canasta energética y reducir las emisiones de gases de efecto invernadero, dos
aspectos que estan fuertemente ligados uno del otro.

La gasificaciébn es un proceso de oxidacion parcial termoquimico en el que las
sustancias carbonosas presentes en la materia prima se transforman en un gas
combustible de bajo poder calorifico, cominmente denominado gas de sintesis [4].
La Figura 2.1 muestra la produccion histérica de gas de sintesis y su proyeccion
hasta el afio 2016. La capacidad global de produccién de gas de sintesis se
estima en 70817 MWy, producidos en 144 plantas con un total de 412
gasificadores. Ademas, un total de 11 plantas con 17 gasificadores se encuentran
en construcciéon y 37 plantas con 76 gasificadores estan en etapa de planeacion
para ser construidas antes del afio 2017 [5]. La gran mayoria de estas plantas
utilizan o utilizaran carbén y petréleo como materia prima, y se proyecta un
crecimiento de tan solo 0,1% en la produccién de gas de sintesis a partir de

biomasa hasta el afio 2016 [5].
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Figura 2.1 Produccién global acumulada de gas de sintesis
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La razon de este leve incremento en energias renovables es que la gasificacion
puede llegar a ser considerada una tecnologia rigida, ya que la operacion del
proceso depende del combustible de entrada [6], y cuando se trata de residuos
agroindustriales, pueden existir variaciones en la composicion de la misma, lo que
conlleva a inestabilidad en la operacion, formacién de alquitranes, pérdida de
eficiencia y problemas de escalamiento, etc. [7]; desventajas que se acentdan

dependiendo del tipo de gasificador que se utilice.

En términos generales, es posible encontrar tres tipos de gasificadores: (i) lecho
fijo, (ii) lecho fluidizado vy (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 remocién de las cenizas. En algunos casos, son denominados
gasificadores de lecho movil, 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 ultimo, crossflow, donde el agente y el gas producido entran y salen de forma
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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 mas
sencillos de operar y son comunmente usados a pequefia escala. En los
gasificadores de lecho fluidizado, como su nombre lo indica, el agente gasificante
mantiene en suspension y continuo movimiento al combustible, proporcionandole
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 mas alta tasa de conversion y tiempos de residencia muy cortos, lo

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

Independientemente del tipo de lecho, ya sea movil, fluidizado o arrastrado, en un
procesos de gasificacion es posible encontrar cuatro etapas, entre las cuales no
es posible establecer un limite claro o especifico [14]. La etapa de calentamiento y
secado de los solidos, donde el combustible absorbe calor sensible para elevar su
temperatura y calor latente para la evaporacién de su contenido de humedad. En
un proceso de gasificacion el contenido de humedad del combustible debe estar
entre 10% y 15%. Por esta razoén, 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 pirdlisis del combustible, la cual ocurre entre 150 -
400°C, se tiene como resultado la formacion de un sélido carbonaceo, conocido
como “char”’, y gases como CO, H, H,O y acidos organicos. En la etapa de
oxidacion, se lleva a cabo la combustién parcial del residuo carbonoso con el
agente gasificante, elevando la temperatura del sistema, mientras que en la etapa

de reduccion el char es convertido principalmente en CO, CH4 y H» [6].

Indudablemente, la composicién del gas de sintesis depende de las condiciones a
las que se lleven a cabo cada una de las etapas de gasificacion, asi como también
del agente gasificante que se utilice: aire, vapor de agua u oxigeno [15]. Si se

gasifica con aire, una gran fraccion del gas de sintesis es nitrégeno, lo cual lo hace
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un gas con un poder calorifico muy bajo. La gasificacion con vapor de agua u
oxigeno aumenta la fraccion de hidrogeno en la corriente de producto, aumentado
su poder calorifico [16]. La composicién y el contenido energético del gas de
sintesis determinan, entre otros aspectos, su posterior y potencial uso, entre los
cuales se encuentra la produccion de biocombustibles, area de investigacion que

ha recobrado gran interés en los ultimos afios.

Una revision de la literatura relacionada con la produccién de biocombustibles por
la ruta termoquimica de la biomasa permite visualizar cuatro lineas de
investigacion: a) produccion de hidrogeno mediante la reaccion Water-Gas shift, b)
sintesis de metanol, c) produccién de alcanos mediante sintesis de Fischer-
Tropsch, y d) generacién de energia eléctrica. En el trabajo presentado por Corma
et al. [17] en 2006, se presenta la gasificacion como uno de los procesos de mayor
importancia en la transformaciéon de la biomasa en biocombustibles. Por este
motivo, el objetivo de este capitulo es plantear y analizar, mediante simulacién de
procesos, tres rutas de produccién de biocombustibles basados en gasificacion de
raquis de palma africana: (i) sintesis de metanol, (i) sintesis de hidrogeno vy (iii)

produccion de alcanos por sintesis de Fischer Tropsch.

2.2. Simulacion de los procesos industriales

Las tres plantas fueron simuladas por medio del software de procesos Aspen
HYSYS® 7.2 y se disefiaron para una entrada de raquis de 6000 kg/h. El paquete
de fluidos usado en los tres procesos fue la ecuacion de estado de Peng-
Robinson, ya que es adecuado para sistemas que incluyen hidrocarburos y gases.
Ademas, cuenta con la mas amplia base de datos de coeficientes de interaccion
binarios para una gran variedad de sistemas en diferentes condiciones de

temperatura y presion [18].

En cada simulacion la etapa de gasificacion fue simulada en un reactor de Gibbs,
lo cual favorecio la formacion de compuestos gaseosos de bajo peso molecular
(CH4, CO, C02, y H2), reduciendo a cero la presencia de sélidos y alquitranes en

el gas de sintesis. Este aspecto fue considerado como una limitacién del software,
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debido a que el reactor calcula la composicion de equilibrio de la corriente de
salida minimizando la energia libre de Gibbs de todos los componentes
especificados [19]. Industrialmente, la limpieza del gas de sintesis 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 limitacion mencionada, las etapas de
limpieza no fueron incluidas en las simulaciones. No obstante, el gas de sintesis
fue enfriado en todos los casos, con lo cual se evitd una alteracion injustificada del
proceso. Diferentes autores sefialan la no formacién de alquitranes en el disefio de

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

Con base en la literatura el raquis se caracterizé con una composicion en peso de
15,47% de celulosa (CeH100s5), 11,73% de hemicelulosa (CsHgO4), 7,14% de
lignina (C7.3H13.901.3), 0,67% de cenizas y 65,4% de humedad [26]. Se desprecio el
porcentaje de cenizas por encontrarse en menor cantidad. Se descompuso la
celulosa, hemicelulosa y lignina en carbono, hidrogeno y oxigeno, obteniendo
raquis con una composicién en peso de 17,46% de carbono, 14,63% de oxigeno,
2,51% de hidrégeno y 65,4% de humedad. La descomposicién elemental de la
biomasa fue necesaria para la operacion 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 gasificacion [6, 27]. Este
proceso fue representado en la simulacion por un equipo ideal de separacion de

componentes.

2.2.1. Planta de produccion de metanol a partir de la gasificacion de raquis.

El disefio de la planta en Aspen Hysys® se llevé a cabo siguiendo las etapas que
se muestra en la Figura 2.2. El agente gasificante utilizado en la gasificacion para
la produccién de metanol fue el vapor de agua, ya que es el mas adecuado porque

aumenta la composicion de hidrogeno en el gas de sintesis [28]. El raquis seco y
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Figura 2.2 Diagrama general de la sintesis de metanol a partir de biomasa
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el vapor de agua fueron alimentados a un gasificador de lecho fluidizado a una
razén masica vapor/biomasa de 0,6 [29, 30]. La temperatura y presion de
operacion del gasificador fueron ajustadas a 950°C y 101,3 kPa, respectivamente.
El gas de sintesis producto del gasificador fue enviado a un reactor donde tuvo
lugar la reaccion de desplazamiento de gas de agua (Water-Gas Shift, WGS),
mostrada en la Ecuacién 2.1.El objetivo de la reaccibn WGS fue acondicionar el
gas de sintesis a una relacion molar Ho/CO superior a dos, requerida en la sintesis

de metanol [31].
CO + H,0 S CO, +H, AHS = —41,12 kj/mol (2.1)

La reaccion WGS esta fuertemente dominada por el equilibrio termodinamico, es
muy susceptible a los cambio de temperatura y dada a su naturaleza equimolar se
encuentra poco afectada por los cambios de presién [32, 33, 34]. Por lo anterior, y
aprovechando que se encuentra definida en la base de datos de Aspen HYSYS®,
la reaccion WGS fue simulada en un reactor de equilibrio. El reactor de equilibrio
es ampliamente reportado en el modelamiento de la reaccion WGS [24, 33, 25].
Las condiciones de operacién 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 sintesis fue mezclado con una corriente de vapor, necesaria para suplir
la necesidad de agua en las reacciones de la sintesis de metanol. Posteriormente
el gas fue comprimido a 6078 kPa en un compresor de cuatro etapas con
relaciones de compresion de 2,78 y enfriamiento intermedio a 160°C. El
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enfriamiento intermedio fue necesario para la correcta operacion del compresor
[35, 36, 37].

Las reacciones de sintesis de metanol han sido bastante estudiadas pero no hay
consenso sobre la cinética que rige la formacion 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]. Ademas,
la literatura también plantea diferencias sobre el efecto del equilibrio quimico en el
rendimiento de la reaccién [39, 42]. Por un lado se afirma que en las reacciones se
alcanzan el equilibrio quimico, lo cual determina el rendimiento de la reaccion;
mientras por otro lado se afirma que el rendimiento de la reaccion esta sujeto a la
transferencia de masa [39, 43]. Teniendo en cuenta lo anterior, se decidio utilizar
un modelo cinético para simular la sintesis de metanol, y de esta manera tener en
consideracion tanto las limitaciones termodinamicas como las de transferencia de
masa. El modelo seleccionado fue el reportado por Sinadinovic [44], ya que
también se ajust6 al formato requerido por el software. Este modelo estd basado
en dos reacciones catalizadas por Cu/ZnO/Al,O3, la reaccién de sintesis de

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

CO,+3H, S CH;0H + H, AH2 = —52,8kJ/mol (2.2)

CO,+ H, S CO+ H,0 AHZ = 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 limitacion del software para realizar reacciones secuenciales

usando cinéticas quimicas.

Las condiciones de operacion y disefio se mantuvieron idénticas en los dos
reactores. La temperatura y la presiéon de operacién 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 sintesis de metanol.
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Tabla 2.1 Ecuaciones y constantes cinéticas para la sintesis de metanol

Cinética para la sintesis de metanol

Cinética para lareaccion WGS

kzﬂnco2 PH,

1 (Pu,0 PcHs0H
1-—- K <
el \ Py, Pco2

[1 + ks (%) + ky /P, + kszzo]3

Constantes cinéticas
17197

k, = 0.499¢ RT
k2 = 6.62 * 10_118124119/RT
ks = 3453.38

k4 — 1.07636696/RT

k5 =122« 1010694765/RT

3066 7059.7259

———10.592 —————-—24.3889
Ke,l =10 T =e T

—2073 4773.259

+2.019 ——+4.672
Kop =107 T =e T

ﬁ = 4.1816 * 10106—22001.38/RT
Ken

Ks

= 1.1411 = 108655078.215/RT
Ke2

Densidad del catalizador: 1775 kg/m® [45]

1 ( Pu20Pco
k 1 —— [ ==
sPco, [ K., <P3H2pcoz

|1+ ks (%) + k1 [Pr, + kaPiyo

Constantes cinéticas ajustadas

17197

k, = 885.725 ¢ RT
kz = 1.175 % 10~ 7 ¢124119/RT
ks = 6.129 * 10°

ky, = 1899.25¢36696/RT

ks = 2.165 % 1013¢94765/RT

7059.7259
Koy = 1775e 1 243889
4773.259
Kep, =1775¢ T +4.672
K, .
2 — 7.422 % 1013—22001.38/RT
Ke 1

Ks — 2.025 * 1011g55078.215/RT

e2

Fuente: Sinadinovic et al. [44]

La corriente de salida del segundo reactor se enfri6 a 50°C con el objetivo de

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

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

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

temperatura se redujo a 15°C. Por ultimo, la purificacion del metanol se llevo a

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

configurada con 50 platos, condensador parcial, y operadas a presion 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 produccion de hidrégeno a partir de la gasificacion de
raquis.

El disefio de la planta en Aspen Hysys se llevé a cabo siguiendo las etapas que se
muestra en la Figura 2.3. El agente gasificante utilizado en la gasificacion para la
produccion de hidrégeno fue el vapor de agua, ya que es el mas adecuado porque

aumenta la composicion de hidrogeno en el gas de sintesis [28, 49].

El vapor de agua y el raquis seco fueron alimentados al gasificador de lecho
fluidizado calentado de manera directa a una razén masica de 0.45 vapor/biomasa
[50]. Las condiciones de operacién de la gasificacion fueron 820°C y presion
atmosférica. La corriente de gas fue enfriada a 226,6°C y el calor generado por
este enfriamiento se utilizé en el calentamiento del agente gasificante. El gas de
sintesis 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 compresion de 2,46 y enfriamiento intermedio de 160° [35, 36, 37].

El gas de sintesis fue alimentado a un reactor de reformado, operado a 850°C y
3700 kPa [50]. Dada la composicion del gas de sintesis obtenido, la ecuacién
general de reformado (Ecuacion 2.4) se redujo a la Ecuacion 2.5, donde el
principal reactivo fue el metano. De forma paralela a la reaccion de reformdo se
llevo a cabo la reaccion WGS (Ecuacion 2.1). Las conversiones para la reaccion

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

m
CyHy +nH,0 + Calor S nCO + (? +n)H, 2.4

CH, + H,0 + Calor S CO + 3H, 2.5

57



Figura 2.3 Diagrama general de produccion de hidrégeno a partir de biomasa
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Posteriormente, el gas de sintesis reformado fue enviado a dos reactores shift
consecutivos, de alta y baja temperatura. Las condiciones de operacion del reactor
shift de alta temperatura fueron 390°C y 3000 kPa, mientras el shift de baja se
oper6 a 200°C y 2500 kPa [50]. Los dos reactores fueron operados
adiabaticamente. El gas de sintesis producto de los reactores shift fue purificado
en un proceso de adsorcidn por oscilacion de presion (PSA, por sus siglas en
inglés). El PSA es un proceso de adsorcidn por variacion de presion que consiste
de varios tanques gque contiene un material adsorbente selectivo y un montaje con
electrovalvulas 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 hidrégeno de la
mezcla de gases por un proceso de adsorcién que ocurre a alta presion. El
adsorbente selectivamente adsorbe las moléculas de CO, CO,;, CH; y H)O
dejando libre el hidrégeno de alta pureza. Cuando el tamiz molecular se llena
comienza el ciclo de regeneracion del adsorbente. Durante este ciclo se reduce la
presion en el tanque, al bajar la presion las impurezas se separan del material
adsorbente y se eliminan del sistema. La etapa de PSA fue representada en la
simulacién por un equipo ideal de separaciéon de componentes, lo cual fue
necesario debido a que la simulacion fue construida en estado estacionario,
mientras el PSA es un sistema altamente dinamico. El equipo de separacion
multicomponente se ajusto para separar el 77% del flujo molar de hidrégeno de la

corriente de entrada [50].
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2.2.3. Planta de produccion de biocombustibles liquidos por la ruta Fischer-
Tropsch a partir de la gasificacion del raquis.

El disefio de la planta en Aspen Hysys se llevo 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
razén masica de 0.6 vapor/biomasa. Las condiciones de operacion de la
gasificacion fueron 950°C y 101,3 kPa. El gas de sintesis fue enfriado y enviado a
un reactor de equilibrio operado a 650°C y 101,3 kPa con el objetivo de aumentar
la relacién molar H,/CO a un valor levemente superior a dos, requisito necesario
para la posterior sintesis por Fischer-Tropsch. Al aumentar la relacion molar
H./CO es comun que se incremente la concentracion de CO; en el gas de sintesis,
lo cual disminuye la presion parcial del CO y H2, Unicos reactivos de la reaccién
Fischer-Tropsch. La remocion del CO, aumentaria la presion parcial de monoéxido
de carbono en el gas de sintesis mejorando la selectividad hacia la formacion de
hidrocarburos liquidos. Sin embargo, la eliminacion del CO; se debe llevar a cabo
mediante un proceso de absorcion con metil-dietiletanolamida (MDEA), el cual
requiere de altos consumos de energia: 0,68 GJ por tonelada de CO; [51]. Prins et
al. [52] reportan que el aumento en el consumo de energia es mayor que el
aumento conseguido en la selectividad de la reaccion Fischer-Tropsch. Ademas,
existe consenso en la literatura en relacién a que el CO, no tiene ningun efecto de
inhibicion sobre la reaccion Fischer-Tropsch cuando se utilizan catalizadores de
cobalto [53]. Por lo tanto, la etapa de eliminacion de CO;, no fue incluida en la
simulacion. Siguiendo con el proceso, el gas fue comprimido en cuatro etapas con

relaciones de compresion de 2,78 y enfriamiento intermedio a 160°C.
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Figura 2.4 Diagrama general de la sintesis de combustibles por la ruta Fischer-Tropsch
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En la sintesis de Fischer-Tropsch, el hidrégeno y monéxido de carbono en el gas
de sintesis 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 formacion de diésel y ceras parafinicas. Las ceras
parafinicas son de gran interés en la tecnologia Fischer-Tropsch ya que pueden
ser hidrocraqueadas para la obtencién de diésel [54]. Por su parte, los
catalizadores a base de hierro requieren de temperaturas mas altas de operacion
(300-350°C) y promueven la formacion de olefinas de cadena corta, la cuales
afectan negativamente la calidad del combustible producido, disminuyendo el

indice de cetano y el octanaje [54].

La Tabla 2.2 muestra los coeficientes estequiométricos utilizados en la sintesis de
Fischer-Tropsch, mientras que la Ecuacion 2.6 muestra la cinética utilizada para el

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

kT, Py,Pco

_ — 2.6
o (1 + k3T2Pco)?

T, =e (—4492*(%—%))
(8237*(%—%))

T2=€
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gmolCO
k=0,0173

k, = 4,512 atm™!

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 separacion 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 liquidos) producidas
en cada separador fueron mezcladas y el producto fue enviado a una torre de
destilacion operada con 40 platos, una relacion de reflujo de 1,07 y presion de

689,5 kPa.

atm? x cm3 x h

Tabla 2.2 Coeficientes estequiométricos para la reaccion Fischer-Tropsch

Componente Coef. Estequiométrico Componente Coef. Estequiométrico
co -3,647 Cys 5,00E-03
H, -8,267 Cis 5,00E-03
H,0 3,647 Cy7 4,00E-03
CHy 0,598 Cis 4,00E-03
Etano 0,109 Cio 4,00E-03
Propano 4,90E-02 Cyo 5,00E-03
Butano 3,00E-02 Cu 5,00E-03
Pentano 2,30E-02 Cx 5,00E-03
Hexano 1,70E-02 Cys 5,00E-03
Heptano 1,50E-02 Cu 5,00E-03
Octano 1,20E-02 Cys 5,00E-03
Nonano 1,00E-02 Ca 5,00E-03
Decano 8,00E-03 Cy7 5,00E-03
Cu 7,00E-03 Cas 4,00E-03
Cp, 7,00E-03 Cys 4,00E-03
Cis 7,00E-03 Cso 2,92E-03
Cus 7,00E-03

Fuente: Parera et al. [56]

2.3. Resultados

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

considerablemente como consecuencia del alto contenido de humedad, pasando
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Figura 2.5 Simulacién del proceso de produccion de metanol a partir de la gasificacion de raquis
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Tabla 2.3 Principales corrientes de la simulacién 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
Presion (kPa) 101,3 101,3 101,3 101,3 6078,0 6078,0 6078,0 101,3 101,3 101,3 101,3
Flujo (kag/h) 5999,9 3760,9 3760,9 4508,1 8536,6 8536,6 4059,8 3491,3 3232,0 2024,4 1430,1
Composiciéon molar
Hidrégeno 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
CcoO 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
H20 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 lignoceluldsicos de la
misma cadena productiva, el raquis de palma presenta un alto contenido de
humedad que desfavorece su utilizacion en procesos termoquimicos. 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. Ademas, el
contenido de oxigeno 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 produccién de gas de sintesis de bajo poder
calorifico [27, 26].

La simulacion del proceso de gasificacién permitié obtener gas de sintesis con una
composiciéon mayoritaria de H, y CO. En las condiciones de operacion del reactor
de gasificacion para la sintesis de metanol (950°C, 101,3 kPa y 0,6 relacion
masica vapor/biomasa) se obtuvieron 3761 kg/h de gas de sintesis con una
composicién (% vol. en base seca) del 51,5% de hidrégeno, 13% de CO,, y 35,4%
de CO. Cohce et al. [57] reportan una composicion (% vol. en base seca) del 48%
de Hy, 29% de CO, 9% de CO, y 13% de metano en el gas de sintesis obtenido en
la simulacion de un proceso de gasificacion (850°C y relacion vapor/biomasa de
0,38) de cuescos de palma africana. En principio, las diferencias en la
composicién del gas de sintesis podrian ser atribuidas al tipo de biomasa y las
condiciones de operacion del gasificador; sin embargo, también podrian ser el
resultado de los diferentes modelos de calculo. Mientras en este trabajo se utilizo
un modelo de minimizacién de energia libre de Gibbs, Cohce et al. [57] utilizaron
correlaciones para determinar la composicion del gas de sintesis, desarrollando
cuatro expresiones, una para cada compuesto, como funciones del contenido de
hidrogeno de la biomasa y la temperatura de operacion. Las correlaciones de
dicho modelo estan basadas en los datos del BCL (Battelle Columbus Laboratory).
Por otra parte, Rincén [58] planteé un modelo para la gasificacion de cuescos de
palma africana (850°C y 0,5 vapor/ biomasa) basado en el equilibrio

termodinamico, obteniendo altas fracciones molares de hidrégeno (51,45%) y
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Figura 2.6 Simulacion del proceso de produccion de hidrégeno a partir de la gasificacion de raquis
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Tabla 2.4 Principales corrientes del proceso mostrado en la Figura 2.6
Propiedad Raquis 4 5 6 14 15 17 18 21 22 Hidrégeno
Temperatura (°C) 25,0 820,0 226,6 211,5 314,7 850,0 282,7 390,0 200,0 199,3 199,3
Presion (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
Composiciéon molar
Hidrégeno 0,184 0,517 0,517 0,445 0,445 0,504 0,504 0,596 0,663 0,312 1,000
CO; 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
H20 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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monoxido de carbono (45,24%), y bajas fracciones de diéxido de carbono (2,36%)
y metano (0,95%), lo cual corresponde con lo encontrado en este trabajo.

Los flujos molares de H, y CO obtenidos en la gasificacién para la sintesis de
metanol fueron 124,06 kmol/h y 70,25 kmol/h, respectivamente. Por lo tanto, la
relacion molar H,/CO del gas de sintesis fue menor a dos. Con el uso del reactor
de equilibrio fue posible mejorar dicha relaciéon a 2,03. En la sintesis de metanol se
alcanzo una conversion del 97% de CO, lo cual podria ser el resultado del exceso
de vapor que produce un desplazamiento de la reaccibn de WGS hacia la
formacion de H, y CO,. Posterior a la sintesis de metanol, la composicion del gas
de sintesis cambid sustancialmente, alcanzando una composicibn molar de
metanol (base seca) del 32,5%. La Tabla 2.3 muestra los cambios en la
composicion del gas de sintesis 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 numero de procesos de produccion de metanol a partir de diferentes tipos de
biomasa, tipo de catalizador y modelos cinéticos para describir la reaccion de
sintesis de metanol. Holmgren et al. [59] recopilaron y analizaron una gran
variedad de trabajos reportados en la literatura relacionados con gasificacion de
biomasa y muestran rendimientos masicos metanol/biomasa que varian desde un

25% hasta valores que superan el 100%.

En la gasificacion para la produccion de hidrégeno se obtuvieron 3408 kg/h de gas
de sintesis con composicion (% vol. en base seca) del 51,25% de H,, 12,1% de
CO,, 36,4% de CO y 0,3% de CH,4. La concentracion de hidrégeno en el gas de
sintesis fue incrementada ligeramente con cada etapa del proceso. De esta
manera, con el reactor de reformado la concentracion (molar) de hidrégeno paso6
del 44,4% al 50,3%. Posteriormente, al pasar por los reactores de equilibrio de
baja y alta temperatura, la concentracion aumenté a 66,3%. Como resultado, se
produjeron 282 kg/h de hidrogeno por cada 6000 kg de biomasa (rendimiento de

4,7%). Este valor representa una produccién de 0,56 Nm?® de hidrégeno 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 Nm®kg de biomasa en la gasificacién de cuatro residuos agricolas para la
produccion de hidrégeno. En la simulacién desarrollada por Cohce et al. [24] se
obtuvieron 3,7 t/h de hidrogeno 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 ultimo caso de estudio, al utilizar el modelo propuesto por Hix et al. [55] para
modelar la reaccion Fischer-Tropsch se obtuvo una conversion del 99,5% de CO.
Industrialmente es posible obtener conversiones significativamente altas de los
reactivos presentes en el gas de sintesis mediante catalizadores de cobalto; sin
embargo, es comun que se controle la conversion de CO con el fin de hacer
selectiva la reaccion hacia la formacién de hidrocarburos liquidos. Para
conversiones superiores al 85% la selectividad hacia la formacion de liquidos en
los reactores Fischer-Tropsch decrece debido a la baja presion parcial del CO [52].
En este estudio la utilizaciébn de una estequiometria de reaccién, mostrada en la
Tabla 2.2, no permiti6 establecer selectividades pero si la composicion del
efluente. Como efluente del reactor Fischer-Tropsch se obtuvo una corriente
conformada principalmente por agua (66,6% mol), CO, (20,4% mol) e
hidrocarburos (13% mol). De esta manera, de los 3761 kg/h de gas de sintesis que
ingresaron al reactor Fischer-Tropsch, se obtuvieron 868 kg/h de hidrocarburos.
Después de pasar por el sistema de separacion fue posible obtener 185,7 kg de
nafta (Cs-Cy) y 444,6 kg/h de compuestos pesados (C11-Cz). 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 gasificacion de aserrin de madera a 900°C y presion
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 simulacién en Pro/Il®

presentada por Riba et al. [61] se produjeron 5,72 t/h de hidrocarburos a partir de
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Figura 2.7 Simulacion del proceso de produccion 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. EI Anexo B2.3 muestra las
corrientes del proceso de produccion de biocombustibles por la ruta Fischer-

Tropsch de la Figura 2.7.

2.4. Conclusiones

Se plante6 el disefio conceptual de tres procesos de produccion de
biocombustibles a través del tratamiento termoquimico del raquis de palma
africana. Los procesos fueron disefiados y simulados en Aspen HYSYS® para
procesar 6000 kg/h de biomasa y producir metanol, hidrégeno e hidrocarburos por
la ruta Fischer-Tropsch. La simulacion de los procesos permitio obtener de forma
detallada los balances mésicos de los mismos, determinando las cantidades de
materias primas necesarias para la produccion de cada biocombustible. Los tres
procesos analizados son viables técnicamente. La sintesis de metanol presenta un
33,7% de rendimiento masico, mientras la produccion de hidrogeno y la sintesis

por Fischer-Tropsch alcanzan rendimientos del 4,7% y 10,5%, respectivamente.

La composicién quimica del raquis de palma, con 65% de humedad y alta fraccion
de oxigeno, conlleva a la produccion de gas de sintesis de baja calidad y
disminuye significativamente los rendimientos de los procesos. La simulacién de
la etapa de gasificacion de biomasa mediante la minimizacién de la energia libre
de Gibbs reduce la composicion del gas de sintesis a cuatro componentes: CHy,
H,, CO y COy; siendo el H, y CO los compuestos con mayor presencia. La
temperatura de gasificacion y la relaciobn vapor/ biomasa son las variables de
mayor incidencia en la composicion del gas de sintesis. Con el objetivo de
mejorar las caracteristicas de la materia prima a gasificar y elevar los rendimientos
de los procesos analizados, el raquis podria ser utilizado en combinacién 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 gasificacién de
raquis de palma y determinar condiciones éptimas de reaccion; asi como también
una optimizacion de las condiciones de operacion de cada una de las etapas

involucradas en cada proceso.
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3. PROCESOS BIOQUIMICOS DE PRODUCCION DE ETANOL

3.1 Introduccién

En las ultimas décadas han tomado gran importancia todos los aspectos y factores
gue inciden en la contaminaciéon ambiental de nuestro planeta, lo que ha permitido
la busqueda y desarrollo de nuevas fuentes de energia capaces de disminuir el
calentamiento global [1]. Por consiguiente, el objetivo principal ha sido el
desarrollo de procesos que no solo sean econémicamente rentables sino que

también puedan ser considerados, desde todo punto de vista, sustentables [2, 3].

La gran mayoria de los paises del mundo, desarrollados y en via de desarrollo,
actualmente invierten grandes recursos econdmicos en reducir la dependencia de
los combustibles fésiles a través de los combustibles renovables. Los
biocombustibles derivados de la biomasa, principalmente bioetanol y biodiesel, se
ha visto beneficiados de las politicas 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-economico del sector agricola [4, 5]. A través de la ley 693 de 2001 y la ley
939 de 2004 se definid 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 fosiles y biocombustibles.

En el caso particular del bioetanol, Colombia ha incrementado drasticamente su
produccion, pasando de 255,84 millones de litros en el afio 2008 a 456,4 millones
de litros en el afio 2015 [6]. ElI 98% del bioetanol producido y comercializado en el
pais es producido a partir de la cafia de azlcar, por ingenios azucareros que
inicialmente solo se dedicaban a la produccién de azlcares 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. Segun datos reportados por la Federacibn Colombiana de

Biocombustibles, en 29 de los 32 departamentos colombianos se distribuye una
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mezcla E8, y la meta para los proximos afios (2020) es alcanzar un porcentaje del
15% en todo el pais. Sin embargo, un aumento en el porcentaje de mezcla
implicaria la creacion de nuevas plantas de produccién o abrir la puertas a la
importacion de etanol desde Brasil, situaciones que resultarian ser complejas, ya
que las nuevas plantas de produccion, muy seguramente, utilizarian cafia de
azucar como materia prima, aumentando el monocultivo; y la otra opcion, la
importacion, aumentaria la competitividad de Brasil en el mercado regional y

global.

La produccion de bioetanol de segunda generacion podria ser una solucion a las
dos problematicas planteadas, ya que se podria dar a uso a la biomasa residual
de diferentes tipos cultivos del pais, sin poner en peligro la produccién alimenticia
y manteniendo la competitividad del sector. La mayoria de los cultivos intensivos
generan grandes voliumenes de biomasa residual, y el cultivo de palma africana no
es la excepciéon [7]. Los grandes productores de aceite de palma en el mundo,
como Malasia e Indonesia, estan desarrollando procesos cuyos objetivos son el de
convertir el raquis de palma en bioetanol a través de diferentes rutas tecnolégicas,
pero enfocados principalmente en el tratamiento bioquimico de este material [8].
Colombia tiene un gran potencial para la produccion de bioetanol a partir de raquis
de palma, ya que el area cultivada supone una gran produccion de material

residual [9].

El principal reto técnico en la produccién de etanol de segunda generacion es el
pretratamiento de la biomasa [10], el cual tiene como objetivo desintegrar la
compleja red de polimeros 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 tamafo. Por consiguiente, lo que se busca con el
pretratamiento es hidrolizar la hemicelulosa para formar azucares Cs, solubilizar la
lignina y liberar la celulosa, formando la menor cantidad de compuestos que

puedan inhibir su posterior hidrélisis enzimatica. Los pretratamientos pueden ser
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de tipo fisico, quimico, una mezcla de ambos e inclusive bioquimicos, siendo estos
altimos los menos utilizados. Hendriks et al. [11] concluye que los pretratamiento
con quimicos fuertes ofrecen altos rendimientos pero elevan excesivamente los
costos de produccién en comparacion con los pretratamientos fisicos, que a su
vez no presentan rendimientos muy altos, razon por la cual los pretratamientos

fisico-quimicos han resultado de gran interés en los ultimos afos.

Es indudable que las investigaciones relacionadas con etanol de segunda
generacion han estado enfocadas al uso y pretratamiento del bagazo de la cafa
de azucar como materia prima. Cardona et al. [12] y Paulova et al. [13] afirman
gue cada una de las etapas de este proceso han sido estudiadas a profundidad, y
gue en particular la etapa de pretratamiento ha sido ampliamente reportada. Los
estudios realizados para transformar el bagazo de cafia 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 caracteristicas de dicho material.

La aplicacion de pretratamientos al raquis de palma para su posterior conversion
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
operacion (15, 30 , 45 y 60 minutos), obteniendo como resultado grandes
alteraciones de la morfologia del material, las cuales permitieron mejorar la
digestibilidad enzimética de la celulosa encapsulada. Por su parte, Chiesa et al.
[15] desarrollaron un analisis comparativo de dos pretratamientos quimicos, acido
sulfarico diluido e hidroxido de sodio diluido. Los resultados del estudio marcan
que el raquis sometido al pretratamiento con acido sulfarico diluido al 1,51% (v/v),
161°C y 9,44 minutos, alcanza las condiciones Optimas de conversion de
azucares; mientras el pretratamiento alcalino presenta un desempefio muy
limitado, situacion atribuida por los autores al alto contenido de lignina del raquis.
En el estudio realizado por Aisyah et al. [16] se presenta una combinacion de
pretratamientos fisicos y quimicos, en el cual el raquis fue tratado con vapor

saturado, a 180°C durante 30 minutos, adicionando hidréxido de sodio y oxido de
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calcio. La hidrdlisis enzimatica del pretratamiento térmico presentd la mas alta
concentracion de azucares (0,67g/L), mientras el pretratamiento térmico con

adicién de NaOH y CaO presento6 la mas baja concentracion (0,45g/L).

En este capitulo se plantean y analizan tres procesos de produccion de bioetanol a
partir de raquis de palma. Los procesos fueron seleccionados teniendo en cuenta
la informacion reportada en la literatura, relacionada con rendimientos y
posibilidades de produccién industrial. Los tres procesos mantienen un alto grado
de similitud, ya que la diferencia mas significativa se presenta en los
pretratamientos evaluados: pretratamiento acido/base, pretratamiento con
organosolv y pretratamiento con explosion de vapor. Las etapas posteriores a

cada pretratamiento se mantuvieron similares en los tres procesos.
3.2 Descripcion de las simulaciones

Las simulaciones de los tres procesos de produccién de etanol: (i) pretratamiento
secuencial &cido/base, (ii) pretratamiento de organosolv, y (iii) pretratamiento con
explosion de vapor fueron llevadas a cabo en el software de procesos Aspen
HYSYS®. Los tres procesos fueron simulados en estado estacionario. La mayoria
de los compuestos utilizados en los procesos no se encontraron disponibles en la
base de datos del software; por esta razén, fue necesario incluirlos como
compuestos hipotéticos a partir de informacion reportada en la literatura,
relacionada principalmente con sus respectivos pesos moleculares, temperatura
de ebullicion, densidad, entre otros. Los azUcares simples, como la glucosa y la
xilosa, se introdujeron como compuestos liquidos, mientras los polisacaridos
complejos fueron ingresados como compuestos solidos. La Tabla 3.1 muestra la
férmula reducida de los compuestos hipotéticos y el estado de agregacion

utilizado.

El modelo termodindmico utilizado para la fase liquida 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 utilizd la
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ecuacion de Redlich Kwong, por ser un modificacion de la ecuacién 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 Férmula Estado
Celulosa CgH1005 Sélido
Hemicelulosa CsHgO, Sélido
Lignina CioH1503 Sélido
Cenizas CosHOg 5 Sélido
Glucosa CsH1,06 Liquido
Xilosa CsH1005 Liquido
Celulasa CH; 57N0,2900 3150,007 Sélido
Levadura (S. Cerevisiae, M. Indicus) C1,800,5No 2 Sélido
Cal Ca (OH), Sélido
Yeso Ca SO, Sélido

Fuente: NREL Database [17].

3.2.1 Etapas del proceso

Cada uno de los tres procesos se dividi6 en cuatro etapas principales:
Pretratamiento, Hidrolisis enzimatica, fermentacion y purificacién. 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 disefiados 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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Figura 2.8 Diagrama general del proceso de produccién de etanol a partir de biomasa
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3.2.1.1 Pretratamientos

Los pretratamientos bajo estudio (acido/base, explosién de vapor y organosolv)

fueron seleccionados debido a que reportan altos rendimientos y pueden ser

aplicados a una amplia variedad de materiales lignocelulésicos [18, 19]. En la

simulacion de los pretratamientos se utilizaron reactores de conversion, teniendo

en cuenta las reacciones que se muestran en las ecuaciones 3.1- 3.4 [17]:

CeH190s + H,0 — CeHy06 (3.1)
(Celulosa) (Glucosa)
CsHgO4 + HO — C5Hy00s (3.2)
(Hemicelulosa) (Xilosa)
Lignina ) — Lignina (3.3)
CsHg0y — 2 H,0+ CsH,0, (3.4)
(Hemicelulosa) (Furfural)

3.2.1.1.1 Pretratamiento acido/base

En la simulaciéon la biomasa seca fue tratada con una solucion de acido sulftrico al

1% (v/v), la cual fue calentada a una temperatura de 121 °C durante una hora. La

razon masica solido/liquido utilizada fue de 1/9 [20]. El pretratamiento con acido

diluido tuvo como objetivo principal permitir la transformacion de hemicelulosa a
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xilosa a partir de la Ecuacion 3.2, en la cual se obtuvo una conversion del 83%
[20]. La Tabla 3.2 muestra las conversiones utilizadas para el montaje del
pretratamiento secuencial acido/base. Luego del pretratamiento acido, el material
resultante fue llevado a un taque de purga y la biomasa pretratada fue lavada con
agua con el fin de reducir la concentracion del catalizador (acido). Luego, la fase
liguida fue separada de la fase sélida. La fase soélida, compuesta principalmente
por los componentes sin reaccionar, fue enviada al segundo pretratamiento,
mientras que la fase liquida, con contenido de xilosa, fue enviada a un reactor de
neutralizacion, donde su contenido de &cido sulfurico fue neutralizado con cal. El
CaSO0,, insoluble en agua, fue separado de la solucién y el resto de la corriente
liquida fue enviada al reactor de fermentacidon de xilosas (Cs). La corriente sélida
proveniente del lavado fue enviada al pretratamiento alcalino, en el cual se utilizd
una solucién de NaOH al 40% (peso) a 25°C durante 4 horas. La razén masica
sélido/liquido durante este pretratamiento fue 1/4 [20, 21]. El objetivo de este
pretratamiento fue la deslignificacion, gracias a la solubilidad de la lignina con el
hidroxido de sodio a 25°C y 101,3 kPa [21].

Tabla 2.6 Conversiones para el pretratamiento acido/base

Conversion (%)

Compuesto Acido Base
Celulosa 6,8 11,60
Hemicelulosa (a xilosa) 83 -
Deslignificacion 19.8 55,84
Hemicelulosa (a furfural) 3 -

Fuente: Kim et al. [20]

Posteriormente, el material pretratado fue enviado a una etapa de neutralizacion,
en la cual se utilizé6 acido sulfarico 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 operacion en el reactor de
conversion (160 °C, 1500 kPa) y mezclada con una solucion etanol/agua en una

razon volumétrica de 65/35 utilizando como catalizador acido sulftrico al 2% (w/w).
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La razon masica sélido/liquido fue 1/8 [22, 23]. La mezcla pretratada fue calentada
con el fin de recuperar el 90% de los solventes organicos y reciclarlos
inmediatamente al reactor de pretratamiento y de esta manera reducir los
requerimientos de insumos. El contenido de acido sulfarico en la corriente liquida
requirié la neutralizacion con cal (al 40% en peso) y luego de retirar las sales, la
corriente fue enviada de la etapa de fermentacion de Cs. 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 Conversion (%)
Celulosa 35
Hemicelulosa (a xilosa) 86
Deslignificacion 81
Hemicelulosa (a furfural) 0,09

Fuente: [24].

3.2.1.1.3 Explosion de vapor

El raquis seco fue tratado con vapor saturado a alta presion, alcanzando
condiciones de operacion de 210 °C y 2030 kPa. Luego, la presion fue reducida
rapidamente a 101,3 kPa. La razdn maésica solido/liquido fue 1:6,5 [23].
Posteriormente se realizé una filtracion de material pretratado y la corriente liquida
fue enviada directamente a la fermentacion de Cs. La corriente soélida fue enviada
al reactor de hidrdlisis enziméatica. El objetivo principal de este pretratamiento fue
la hidrdlisis 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 explosion de vapor

Compuesto Conversion (%)
Celulosa 8
Hemicelulosa (a xilosa) 96
Deslignificaciéon 2
Hemicelulosa (a Furfural) 2

Fuente: [23].
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3.2.1.2. Hidrdlisis enzimética

El material sélido pretratado en cada proceso fue enviado a la etapa de hidrélisis
enzimatica. En los tres procesos la hidrolisis fue llevada a cabo mediante enzimas
celulasas durante 48 horas, las cuales atacan especificamente la celulosa para
obtener glucosa y en un reactor especifico para este tratamiento (Separated
Hydrolysis and Fermentation, SHF). Segun Erdei et al. [25], la SHF presenta dos
grandes ventajas, la primera se fundamenta en que la temperatura Optima de
operacion es independiente en cada etapa y la segunda en que los
microorganismos pueden ser reciclados después de la etapa de fermentacion. La
Tabla 3.5 muestra las condiciones de operacion de la hidrélisis enzimatica

después de cada pretratamiento.

Tabla 2.9 Condiciones de operacion de hidrolisis enziméatica para las rutas seleccionadas.

Carga enzimas

Pretratamiento _ Conversion (%) T(°C)
(PFU/g biomasa)

Acido/base 50 99 42

Organosolv 15 85 40

Explosiéon de vapor 85,32 37,76 50

Fuente: [21, 23, 24]

3.2.1.3 Fermentacion

En todos los procesos se manejaron dos tipos de fermentaciones; la primera se
enfocd en la fermentacion de los azlicares Cs (xilosa) de la corrientes liquidas
resultantes después del pretratamiento, usando la cepa M. Indicus. La segunda
fermentacién se enfocé en la conversion de glucosa (Cg) proveniente de la
hidrélisis enzimatica. Para la fermentacion de la glucosa se utilizé6 S. Cerevisiae
[26]. El tiempo de residencia fue de 72 horas en todos los casos [11, 27]. Las

Ecuaciones 3.5y 3.6 muestran las reacciones de fermentacion.

CHy,0s — 2C,HO +2CO,

(Glucosa) (Etanol) (3.5)
(Xilosa) (Etanol)
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Las condiciones de operacién y las conversiones utilizadas en cada fermentador

se enlistan en la Tabla 3.6.

Tabla 2.10 Condiciones de operacion de fermentacion para las rutas seleccionadas.

Conversion (%)

Et . T(°C
apa Glucosa Xilosa (°C)
Fermentador Cs 30 83,3 37
Fermentador Cg 98 12 32

Fuente: [26, 28]

La investigacion sobre los efectos del rendimiento del etanol a partir de la
concentracion de indculos fue llevada a cabo por Chen et al. [24], donde
demuestran que la fuente de carbén contenida en la glucosa es suficiente para
proveer los nutrientes al microorganismo en el proceso de fermentacion. Por esta
razon, se supuso que no se requerian afadir fuentes de carbono adicionales que

ademas aumentan los costos de materia prima.

De cada fermentador resultan dos corrientes de salida; una corriente gaseosa,
formada principalmente por CO,; y una corriente liquida, compuesta por etanol,
agua, compuestos sin reaccionar y CO, disuelto. ElI 98,7% del CO, producido en
cada fermentador es retirado en las corrientes gaseosas. Las corrientes liquidas

fueron mezcladas y enviadas a la etapa de separacion y purificacion.

3.2.1.4 Purificacion

En esta etapa se planteoé la utilizacién de diferentes equipos para la obtencion de
etanol con un alto grado de pureza. En primer lugar la corriente liquida, rica en
etanol y agua, fue enviada a una primera torre de destilacion, 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 CO, 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 operacion para el

montaje de la primera torre en las tres simulaciones.
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Tabla 2.11 Especificaciones de operacion para el montaje de la primera torre

Especificaciones Acido/base Organosolv deplosmn
e vapor

Plato de alimentacion 10 10 8

NUumero de platos 12 12 12

Relacién de reflujo 2 15 1,7

Fraccion masica etanol 0,39 0,42 0,40

en el tope

Temperatura salida 39 35,1 46,7

condensador (°C)

Temperatura de salida 100,1 100,2 100,1

rehervidor (°C)

Luego, el destilado de la primera torre fue enviado a una segunda torre de
destilacién donde el destilado (etanol) alcanzé un 94% (peso) de pureza. Las
especificaciones de operacion para el montaje de la segunda torre en las tres

rutas se enlistan en la Tabla 3.8.

Tabla 2.12 Especificaciones de operacion para el montaje de la segunda torre

Especificaciones Acido/base Organosolv Explosion
de vapor

Plato de alimentacién 12 12 13

Numero de platos 15 17 15

Relacion de reflujo 3,5 4 4

Fraccion masica etanol 0,93 0,94 0,93

en el tope

Temperatura salida 59,65 50,72 50,80

condensador (°C)

Temperatura de salida 99,75 99,78 99,51

del rehervidor (°C)

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
deshidratacion por tamices moleculares, el cual permite alcanzar una
concentracion de etanol anhidro del 99.5% en peso [29]. Diferentes autores
reportan que la utilizacion de tamices moleculares presenta una muy buena
relacion costo/desempeiio debido a que requiere la menor cantidad de energia

comparada con otras tecnologias de deshidratacién [19, 30, 31]. El equipo de
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tamices moleculares fue representado en la simulacion por un equipo de

separacion de componentes.

3.3. Resultados

De acuerdo a los resultados obtenidos, con el pretratamiento acido/base se obtuvo
la mayor produccion 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 alcanzé un rendimiento de 0,27 kg de etanol/kg de biomasa, lo cual
corresponde a un flujo de etanol de 609,14kg/h. Por ultimo, el tratamiento con
explosion de vapor, con 0,21 kg de etanol/lkg de biomasa obtuvo el menor
rendimiento masico (484,7 kg/h). Las diferencias en los rendimientos se pueden
explicar debido a los diferentes porcentajes de conversion de cada una de las
etapas que conforman cada proceso, especialmente las etapas de pretratamiento
e hidrélisis enzimatica, y en menor medida a las diferencias en las etapas de

separacion.

Figura 2.9 Simulacion del pretratamiento secuencial acido/base
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Ver el diagrama completo del proceso en el Anexo C 3.1
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Tabla 2.13 principales corrientes del pretratamiento secuencial acido/base (Figura 3.2)

Propiedad (ﬁlcuiiddoo Rsaéqcu(is NaOH Xilosa-1 Glucosa-1 Celulosa
Temperatura (°C) 25 100 25 80 35 25
Presién (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 masicas
H,O 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 sélida 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
H,SO, 0,02 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Lignina liquida 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 acido/base.

Los tres pretratamientos cumplen con su objetivo principal, hidrolizar la mayor
cantidad de hemicelulosa presente en la biomasa. En todos los casos esta
conversion supera el 80%. Sin embargo, la hidrélisis de celulosa y la
deslignificacion tienen un papel determinante en el rendimiento de los procesos.
Con el pretratamiento &cido/base (Figura 3.2, Tabla 3.9) se obtuvo el mayor
rendimiento debido a que también se conjugan una baja conversion de celulosa y
una alta deslignifiacion de la biomasa. La alta deslignificacion de la biomasa
favorece la completa digestabilidad de la celulosa, mientras una baja conversion
de celulosa implica una reduccién en el flujo de glucosa que ingresa al
fermentador de Cs, donde solo el 30% de las hexosas son convertidas a etanol. La
conversion de celulosa en el pretratamiento con organosolv (Figura 3.3, Tabla
3.10) es la mas alta de los tres procesos, lo cual conlleva a que ingrese un flujo de
glucosa cinco veces mayor al fermentador de Cs y se presente una disminucion
del 22% de la celulosa que ingresa a la etapa de hidrélisis enzimética al
comparase con el pretratamiento acido/base. Por altimo, con el pretratamiento de
explosion de vapor (Figura 3.4, Tabla 3.11) existe una conversion casi completa
de la hemicelulosa pero el 2% de deslignificacion solo permite obtener 345,5 kg/h
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de glucosa sobe un valor médximo de 914,8 kg/h que podrian producirse en la
etapa de hidrdlisis enzimatica.

Figura 2.10 Simulacion del pretratamiento con organosolv
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Ver el diagrama completo en el Anexo C3.2

Tabla 2.14 Principales corrientes del pretratamiento con organosolv (Figura 3.3)

Propiedad Rsagcuci)s Acido Etanol-agua Xilosa Celulosa
Temperatura (°C) 100 25 25 45 94
Presion (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 masicas
Etanol 0,00 0,00 0,35 0,06 0,00
H.O 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 sélida 0,20 0,00 0,00 0,00 0,14
Cenizas 0,02 0,00 0,00 0,00 0,05
H,SO, 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 explosion de vapor
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Ver el diagrama completo en el Anexo C3.3

Tabla 2.15 Principales corrientes del pretratamiento con explosion de vapor (Figura 3.4)

Raquis

Propiedad seco Vapor Xilosa Celulosa
Temperatura (°C) 100 210 100 100
Presion (kPa) 2030 2030 101,3 101,3
Flujo (kg/h) 2239,6 15500,5 6097,7 1503,4
Composiciones masicas
H,O 0,08 1,00 0,87 0,00
CO, 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 sdlida 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 masicos 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 simulacién del proceso de
produccion 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 situacion se debe
principalmente a que Piarpuzan et al. [4] no tuvieron en cuenta la fermentacion de
los azucares Cs y ademas, que la literatura reporta que el alto contenido de lignina

presente en el raquis requeriria de altas concentraciones de alcalis, lo cual a su
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vez podria ser contraproducente por la presencia de inhibidores en las etapas de

hidrélisis enzimatica y fermentacion.

Tabla 2.16 Rendimientos de etanol/biomasa reportados en la literatura

Materia prima Pretratamiento Rendimiento Referencia
Acido/base 0,32 Autor
Raquis de palma Organosolv 0,27 Autor
Explosidn de vapor 0,21 Autor
Acido diluido 0,354 Ojeda et al. [17, 18].
Bagazo de caiia Organosolv 0,356 Ojeda etal. [17, 18].
Explosidn de vapor 0,333 Ojedaetal. [17, 18].
Raquis de palma Base (NaOH) 0,131 Piarpuzan et al. [4]
Residuos de olivo Impregnacion con 0,156 Cara et al. [32]
H,S0, (1%)/Explosidon
de vapor
Raquis de palma Acido diluido 0,247 Quintero et al. [33]
Residuos de café Acido diluido 0,241 Quintero et al. [33]
Bagazo de caiia Acido diluido 0,235 Quintero et al. [33]
Cascarilla de arroz Acido 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 produccion teérica (maximo
estequiométrico) de etanol se calcula en 902,97 kg/h. El 56,32% de este flujo
resulta de la hidrdlisis de las hexosas y el 43,68% a la hidroélisis de las pentosas.
De esta manera, con respecto al maximo tedrico, el proceso acido/base alcanza
un rendimiento del 79,86% mientras los procesos de organosolv y explosion

presentan rendimientos del 67,45% y 53,68%, respectivamente.

A partir de los disefios conceptuales planteados se puede apreciar que el
pretratamiento secuencial acido/base requiere de un mayor niumero de equipos
que los otros dos pretratamientos. Ademas, también requiere la utilizacion de
compuestos quimicos con alto grado de corrosién, aunque se lleva a cabo a bajas

condiciones de presién. En contraste, los pretratamientos de explosion de vapor y
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organosolv requieren un menor nimero de equipos pero se operan en condiciones

mas altas de temperatura y presion.

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 concentracion de los compuestos quimicos y
biolégicos determinan en el consumo de agua de cada proceso. El proceso con el
pretratamiento acido/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 masicas
agua/biomasa son significativamente menores en los procesos con explosion de
vapor y organosolv, cuyos valores son 8,8y 2,9, respectivamente. Los porcentajes
de consumo de agua en el pretratamiento con relacion al proceso global son

68,7% para el organosolv y 78,6 para la explosion 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 disefiaron 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 produccion de etanol con
el pretratamiento secuencial acido/base alcanz6 el mayor rendimiento (0,32 kg
etanol/kg biomasa seca). El pretratamiento con explosion 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 quimicos como el H,SO,4, 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 utilizacion de compuestos quimicos
de naturaleza caustica si se busca una maxima utilizacion de los principales

componentes de la materia prima, especialmente la celulosa.

Dada la composicion del raquis de palma, donde la hemicelulosa y celulosa son la
principal fuente de azucares, los disefios conceptuales planteados muestran que
el tratamiento de las pentosas es una forma efectiva de aumentar el rendimiento
de los procesos de produccion de etanol. El tratamiento simultdneo de las hexosas
y pentosas podria 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 explosion de vapor/NaOH,
ya que el primero tendria un efecto alto de degradacion de la hemicelulosa,
mientras el agente alcalino podria deslignificar la matriz lignocelulésica, dejando
expuesta la celulosa para su posterior hidrdlisis enzimatica. No obstante, se hace
necesario desarrollar pruebas experimentalmente para determinar las

posibilidades de este tipo de pretratamiento.
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4. ANALISIS ENERGETICO Y EXERGETICO

4.1. Introduccidon

El desarrollo de procesos productivos que utilicen eficazmente los recursos
energeéticos, 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 utilizacion [1]. La busqueda
de procesos productivos eficientes ha encontrado un gran soporte en los principios
fundamentales de la termodindmica, especialmente en la segunda ley, a través del
concepto de exergia [2, 3]. La exergia mide la calidad de la energia [4, 5]. Su
analisis permite evaluar y comparar alternativas de produccién con un alto grado
de objetividad, determinando que tan cerca de la idealidad se encuentra un
sistema, identificando las etapas donde ocurren desaprovechamientos de energias

y sus posibles causas [6, 7, 8].

Los fundamentos de la exergia fueron establecidos en la década de los sesenta,
como un desarrollo integrado de los principios de la termodinamica 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 expansion isoentalpica de este proceso. En 1971,
Bodvarsson et al. [10] determinaron el maximo la exergia de aguas termales.
Desde entonces, muchos otros investigadores hicieron uso de la exergia,
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 areas de la
industria, como la petroquimica, papel, acero, redes eléctricas, etc., lo cual
demuestra su versatilidad [14]. En algunos paises, principalmente industrializados,
el andlisis de exergia hace parte de los estudios que se deben realizar y presentar
como requisito para la adjudicacion de un proyecto licitatorio, situacion que
direcciona a este tipo de estudio como una politica de caracter gubernamental
[15].
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Diferentes autores plantean el andlisis de exergia como un estudio de tipo
ambiental [16]. Dincer et al. [6] mencionan que la exergia 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
inclusién de la exergia en una andlisis de proceso direcciona mejor la estrategias
de impacto sobre el medio ambiente y permite alcanzar una eficiente utilizacion de
los recursos. En este mismo sentido, Schaumann [18] afirma que la exergia puede
proveer la base para una medicion efectiva del potencial de impacto de una
sustancia sobre el medio ambiente. Dandole este caracter ambiental a la exergia,
surgid la metodologia del analisis 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 afio 2000, con la entrada del nuevo siglo, las investigaciones
relacionadas con el concepto de exergia tuvieron un crecimiento drastico.
Coincidencialmente, alrededor de ese mismo afio, comenz¢é la masificacion y el
auge de las energias renovables. Sin lugar a dudas, los estudios que evaluan el
desempefio de procesos tradicionales para la generacion de energia se han
seguido desarrollando [19, 20, 21], pero las energias renovables engrosaron la
linea de investigacion en exergia [22]. Por ejemplo, innumerables estudios
exergéticos han sido desarrollados para darle el mejor uso a uno de los recursos
renovables mas abundante del planeta, la biomasa. Ptasinski et al. [23]
desarrollaron un estudio en el cual expresan la necesidad de realizar andlisis
exergéticos en los gasificadores de biomasa, debido a su baja eficiencia. Frida et
al. [24] utilizaron el analisis de exergia para evaluar la eficiencia de la gasificacion
de biomasa en un lecho fluidizado. Brown et al. realizaron una combinacion entre
analisis de exergia y economico en diferentes sistemas de generacion de energia
a partir de biomasa. Pellegrini et al. [25] emplearon la exergia en el estudio de la

gasificacion del bagazo de cafa.
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En relacion al uso de la exergia en la produccién de biocombustibles, Talens et al.
[26] han empleado este tipo de andlisis a la produccion de biodiesel, sugiriendo el
analisis de flujos exergéticos como una forma de contabilizar residuos y
emisiones, determinar la eficiencia exergética y comparar otras fuentes de
energia, usando politicas econdmicas y ambientales definidas para este tipo de
recursos. Por la linea de investigacion de etanol a partir de material
lignocelulésico, el numero de estudios es menor. Ojeda et al. [27] desarrollaron un
analisis exergético comparativo de diferentes tecnologias para la produccion de
bioetanol a partir de bagazo de cafia de azlcar, haciendo énfasis en los
pretratamientos y la etapa de hidrdlisis enzimatica. En gasificacion de biomasa
para obtencion de biocombustibles, el hidrogeno ha sido el proceso mas
estudiado. Dincer et al. [28] utilizaron la simulacién de procesos y el andlisis
exergético para determinar las irreversibilidades de un proceso de produccion de
hidrogeno usando la cascara del fruto de la palma africana. Toonssen et al. [29]
realizaron un andlisis de exergia a diferentes tecnologias de produccién de

hidrogeno que se encuentran operando en fase piloto en Europa.

Teniendo como base lo antes mencionado, en este capitulo se aplicaran el andlisis
energético y exergético a los procesos de produccion de biocombustibles que
fueron simulados en los capitulos anteriores, con el fin de evaluar sus eficiencias

energeéticas.

4.2. Analisis energético y exergético
4.2.1. Andlisis energético.

Para el calculo de la eficiencia energética de los procesos se utilizé el concepto de
relacion neta de energia (NER, por sus siglas en inglés), el cual hace referencia a
la energia contenida en el producto que se esta analizando sobre la energia
necesaria para su proceso de produccion. EI NER es un indicador importante para
el andlisis de la eficiencia energética de la produccion de biocombustibles [30].
Para el célculo de este indice de sostenibilidad energética (Ecuacion 4.1), el
numerador corresponde al poder calorifico del biocombustible producido en cada

proceso, mientras que en el denominador precisa la suma de la energia requerida
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por compresores, secadores, reactores, rehervidores de las torres de destilacion,

entre otros.

NER — Energia del biocombustible
~ Energia consumid en el proceso

(4.1)

4.2.2. Andlisis exergético.
Para desarrollar el analisis exergético de cada una de las plantas se siguid la

metodologia propuesta por Ojeda [27]:

4.2.2.1. Especificaciones de los volumenes de control.
Los volumenes de control fueron los equipos de los procesos de producciéon y la
frontera de cada volumen de control corresponde a la frontera fisica de cada

equipo.
4.2.2.2. Ambiente de referencia del sistema.

El ambiente de referencia viene dado por la temperatura ambiente y la presion
atmosférica. Estos valores fueron definidos tomando como referencia los valores

estandar de presion y temperatura, Po=101.3 kPa y Tx=25 °C.

4.2.2.3. Simplificaciones.

El estudio se restringe al estado estacionario del sistema, por lo tanto quedan
fuera los problemas de caracter dinamico. Los efectos de la energia cinética y
potencial de los flujos masicos de las corrientes que entran o salen del volumen de
control se despreciaron, debido a que, en la mayoria de los procesos de
conversion de energia, los cambios en estas formas de energia resultan
despreciables comparados con los cambios en la entalpia de los flujos méasicos de

las mismas corrientes.

4.2.2.4. Flujos de masa y energia.
Por medio del software de procesos Aspen Hysys® se obtuvieron los flujos de

masa y energia de los diferentes procesos.
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4.2.2.5 Balances de exergia y destruccion de exergia.
Por medio del balance de exergia en estado estacionario, Ecuaciéon 4.2 [31], se

calculo la magnitud de la destruccion de exergia en cada equipo de los procesos.

Ed=Z<1—%’)Qj—2w+zmeee—zmses (4.2)
7

Doénde: Ed es la exergia destruida. El término (1 — %) Q es el flujo de exergia por

calor; donde Ty 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 m.e, y mges son la exergia de flujo que

entra y sale del sistema, respectivamente.

La exergia de flujo se calculé como la suma de la exergia fisica y la exergia

quimica, y se representa por medio de la Ecuacion 4.3.
e=ef +eq (4.3)

La exergia fisica, que esta asociada a diferencias de presion y temperatura con el

estado de referencia [31], fue calculada mediante la Ecuacion 4.4.
ef = (H—Hy) —To(S — Sp) (4.4)

Donde: Hy S son la entalpia y entropia, respectivamente. El subindice indica las

propiedades evaluadas en el estado de referencia del sistema.

La exergia quimica, que estd asociada a diferencias en la composicion, 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-mecéanico sino también quimico, se

puede calcular a través de la Ecuacion 4.5.

eq; = AGpo + Z N:e; (4.5)
i

Doénde: AGg, es el incremento de la energia libre de Gibbs de formacion del
compuesto y Y;N;e; es la sumatoria de las exergias de los elementos que

conforman el compuesto multiplicado por su respectivo nUmero de atomos. Para
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mezclas, la exergia quimica es la suma de las exergias quimicas de las sustancias
que las componen, mas la contribucion exergética debido a las mezclas de las
sustancias en condiciones ideales y se calcul6 mediante la Ecuacion 4.6. En este
trabajo, la Ecuacion 4 no fue utilizada, en su lugar se utilizaron los valores ya

tabulados por Szargut et al. [32].
€q mezcla = z.[yieqi + RTOyiln(yi)] (46)
l

Doénde: yi es la fraccion molar del componente i, R es la constante de las gases y

Ty la temperatura en el estado de referencia del sistema.
4.3. Resultados
4.3.1 Relacién neta de energia

4.3.1.1 Relacién neta de energia en los procesos de produccion de biodiesel.
Al realizar el analisis energético de cada uno de los procesos de produccion de
biodiesel el proceso de transesterificacion heterogénea con pretratamiento de
esterificaciéon de acidos grasos alcanzé el mejor desempefio, con un NER de
0,921. Ninguno de los procesos analizados supero la barrera de la unidad en el
calculo 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. Relacién neta de energia de los procesos de produccién de biodiesel

Consumo Energia del
Proceso energético biocombustible  NER
(MJ/h) (MJ/h)
Esterificacion- T. Heterogénea (ETH1) 2,24E+05 2,06E+05 0,921
Neutralizacion-T. Heterogénea (NTH1) 2,86E+05 2,53E+05 0,884
Esterificacion-T. Homogénea (ETH2) 2,99E+05 2,61E+05 0,875
Neutralizacion-T. Homogénea (NTH2) 2,98E+05 2,53E+05 0,848

Desde el punto de vista energético, la transesterificacion en fase heterogénea

presenta un mejor desempefio que la transesterificacion homogénea. El uso del
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catalizador solido elimina diferentes etapas dentro del proceso, lo cual conlleva a
una menor utilizacién de materias primas y recursos. Esterificar los acidos grasos
conlleva a un gasto mayor de energia al tener que recuperar el alcohol, pero dicho

gasto se ve positivamente compensado con una mayor produccion de biodiesel.

Es comun 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 calculo 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 produccion, desde la
perspectiva de un andlisis de ciclo de vida, como se analizara mas 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

Consumo Energia del
Proceso energético  biocombustible NER
(MJ/h) (MJ/h)
Esterificacion- T. Heterogénea 2,22E+04 2,06E+05 7,693
Neutralizacién-T. Heterogénea 2,59E+04 2,53E+05 7,371
Esterificacion-T. Homogénea 3,87E+04 2,61E+05 6,754
Neutralizacion-T. Homogénea 3,84E+04 2,53E+05 6,590

Los valores reportados del NER para los procesos de producciéon 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 limites de los sistemas bajo estudio
en cada publicacion [33, 34, 35, 36, 37].

4.3.1.2 Relaciéon neta de energia de los procesos termoquimicos.

Los resultados precisan que el NER es superior a la unidad para la produccién de
hidrégeno y combustibles Fischer-Tropsch, mientras que la sintesis de metanol
alcanza un valor inferior a la unidad. La Tabla 4.3 muestra que el proceso con
mejor eficiencia energética es la produccion de hidrogeno con un NER calculado

en 1,685, seguido de los combustibles Fischer-Tropsch y la sintesis de metanol
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con 1,572 y 0,939, respectivamente. Los resultados obtenidos implican que la
produccion de metanol no tiene ganancia neta de energia mientras que la
produccion de hidrégeno y combustibles Fischer-Tropsch son procesos
sostenibles energéticamente, donde la energia suministrada es reorganizada en

compuestos de mayor valor energético.

Tabla 2.19. Relacién de energia neta de los procesos termoquimicos

Consumo Energia del
Proceso energético biocombustible NER
(MJ/h) (MJ/h)
Proceso Fischer-Tropsch 1,71E+04 2,69E+04 1,572
Produccion de Hidrégeno 2,01E+04 3,39E+04 1,685
Produccion 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 energia necesaria en la
sintesis de metanol duplica la energia requerida de cada uno de los otros dos
procesos, mientras que los valores de energia contenida en los productos se
encuentra mas cercanos entre si. La sintesis de metanol produce la mayor
cantidad de energia pero también es el proceso que mas energia requiere. El
hidrogeno, que es el compuesto que en menor cantidad se produce,
energéticamente es el mejor debido a su alto poder calorifico (120011 kJ/kg), el
cual supera 6 veces al metanol y mas 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 operacion de esta
etapa fueron idénticas para las tres simulaciones, lo que conllevé a que tengan el
mismo requerimiento de energia, 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 produccion de
combustibles Fischer-Tropsch e hidréogeno, 5782,04 MJ/h y 5332,14 MJ/h,
respectivamente. En la produccion de metanol, la energia gastada en los

compresores excede de manera significativa los anteriores procesos, con un valor
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de 6680,08 MJ/h, la razon se fundamenta en que el volumen de gas de sintesis a
comprimir en la produccion de metanol es mayor, ademas la presion requerida
para la sintesis de hidrogeno es menor a la presion requerida para la sintesis de

metanol.

Figura 2.12 Porcentaje de consumo energético en cada proceso
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Sin lugar a dudas, los equipos que determinan la eficiencia energética de los
procesos son los rehervidores de las torres de destilacion. En la produccion de
metanol fueron necesarias dos torres de destilacion, cuyos sistemas de
calentamiento requirieron de 22673,11 MJ/h de energia para separar la solucién
metanol-agua, y obtener un producto con alta pureza, mientras en la produccion
de combustibles Fischer-Tropsch se produjo una segregacion de componentes
livianos y pesados con menor consumo de energia, 513,90 MJ/h. La produccion
de hidrégeno es un proceso que sale beneficiado al no usar torres de destilacion
en su sistema de separacion. En la produccién de metanol los reactores utilizados
eran exotérmicos, en cambio, en la produccion de hidrégeno y combustibles
Fischer-Tropsch los flujos de energia 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 sintesis 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 Relacién neta de energia en los procesos bioquimicos.

Los resultados del analisis energético mediante la relacion de energia 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 acido/base, el mejor de los tres procesos bajo estudio, solo alcanza un
NER de 0,667, mientras que los procesos de organosolv y explosion de vapor
alcanzan 0,266 y 0,407, respectivamente. La ruta de organosolv report6 menor
NER debido a la separacion 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
energeético, lo cual se debe principalmente a los grandes cambios de temperatura
de entrada y salida del sistema. En el caso del pretratamiento acido/base, el
raquis, con un gran volumen de mezcla de agua y acido sulfurico es calentado
desde la temperatura ambiente hasta alcanzar los 121 °C, dicho calentamiento
consume un gran porcentaje de la energia suministrada en todo el proceso. En
cambio, en los reactores de hidrélisis enzimética, las temperaturas de operacion
se mantuvieron cercanas al ambiente de referencia, por lo que el consumo de

energia en estas etapas fue minimo.

Tabla 2.20. Relacién neta de energia de los procesos bioquimicos.

Ruta Consumos Energia contenida

energéticos [MJ/h] en el bioetanol [MJ/h]

Acido/Base 3,97E+05 2,64E+05 0,667
Organosolv 6,25E+05 1,67E+05 0,266
Explosién de vapor 1,07E+06 4,36E+05 0,407

Ojeda et al. [190] reportan relaciones netas de energia menores a la unidad en
cuatro casos de estudio, en los cuales analizan diferentes pretratamientos (acido
diluido, explosion de vapor, agua caliente y organosolv) realizados a la biomasa
lignoceluldsica proveniente del bagazo de la cafia de azucar.
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4.3.2 Andlisis de exergia

4.3.2.1 Procesos de produccion de biodiesel

El proceso ETH1 presenta la mayor eficiencia entre los casos analizados, con
92,1% y con un flujo de exergia destruida de 3138,96 MJ/h. El proceso NTH2, con
87,2% de eficiencia y un flujo de exergia destruida de 9246, 22 MJ/h, es el caso
gque muestra el mas bajo rendimiento. La Tabla 4.5 resume los valores de

eficiencia y exergia destruida en cada uno de los casos de estudio.

Tabla 2.21. Eficiencia y exergia destruida de los procesos de produccion de biodiesel

Exergia Eficiencia

Proceso destruida exergética
(MJ/h) (%)
Esterificacion- T. Heterogénea (ETH1) 3138,96 92,1
Neutralizacion-T. Heterogénea (NTH1) 3239,82 89,7
Esterificacion-T. Homogénea (ETH2) 7142,40 89,3
Neutralizacion-T. Homogénea (NTH2) 9246,21 87,2

Los resultados son explicados por la configuracion misma de cada proceso. Como
ya se menciond 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 exergia.

Las torres de destilacion son los equipos que presentan mayor destruccion de
exergia 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 exergia destruida, respectivamente; mientras en el proceso ETH1
la esterificacion aporta el 16%. Por su parte, la etapa de neutralizacién del proceso
NTH1 es responsable del 14% de las irreversibilidades.

Los resultados encontrados se mantienen en linea con lo reportado en la literatura.
Talens et al. [26] reportan una destruccién de 492 MJ de exergia por cada
tonelada de biodiesel a partir de aceites usados y en medio acido. Velasquez et al.
[39] reportan una eficiencia exergética del 92,3% en un proceso de produccién de

biodiesel a partir de palma africana usando NaOH como catalizador.
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4.3.2.2 Procesos termoquimicos

En la Figura 4.2 se puede observar que la produccion de hidrégeno es el proceso
con la eficiencia exergética mas alta, superior al 80%. La produccion de metanol
es el proceso con mayor destruccion de exergia, 12957,4 MJ/h, seguido de la
produccién de combustibles Fischer-Tropsch e hidrogeno 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 relacion a la exergia
perdida, la cual hace referencia a la energia Gtil que sale del sistema sin ser
aprovechada, la produccion de combustibles Fischer-Tropsch es el proceso que
menos desaprovecha la energia util de las corrientes de salida, 14384,5 MJ/h,
aproximadamente 8699 MJ/h menos que la produccién de hidrégeno, el proceso

con mayor exergia perdida.

La Figura 4.3 muestra que la mayor destruccion de exergia por etapa en la
produccion de metanol y combustibles Fischer-Tropsch se presenta en la
compresion del gas de sintesis (4279,18 MJ/h y 4736,13 MJ/h, respectivamente),
lo cual no ocurre en el proceso de obtencion de hidrogeno donde la etapa de

gasificacion es la que alcanza los mayores valores, 3629,73 MJ/h.

La exergia destruida en la compresion se debe principalmente a las
irreversibilidades por trasferencia de calor entre el agua de enfriamiento y el gas
de sintesis en los intercambiadores de calor utilizados en el tren de compresores.
La destruccion de exergia también es causada, en menor proporcion, por las
irreversibilidades existentes en los compresores debidas a la generacién de
entropia. La compresidon genera diferentes resultados en los tres procesos porque
la presion 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 compresion son relativamente bajas cuando se comparan con otras etapas
en un mismo proceso; en la sintesis de metanol solo alcanza el 53,94%, 54,52%

para la produccién de hidrogeno y 44,36% para los combustibles Fischer-Tropsch.
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Figura 2.13 Destruccion de exergia, pérdida de exergia y eficiencia en cada proceso
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En la produccion de hidrogeno el calor generado por el enfriamiento del gas de
sintesis se utiliza para calentar el agente gasificante y el vapor de agua que entra
a la etapa de compresion. La vaporizacion de este flujo de agua, necesario para el
reformado, aumenta las irreversibilidades por transferencia de calor y determina
gue la gasificacion sea la etapa con mayor destruccidn de exergia en este

proceso.

En todas las etapas de gasificacion de los diferentes procesos las reacciones que
se llevan a cabo aumentan la entropia 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 mas simples.
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Figura 2.14 Destruccion y pérdida de exergia por etapas en cada proceso
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(a) Produccién de metanol. (b) Produccién de hidrégeno. (c) Producciéon de combustibles
Fischer-Tropsch.

Como se puede observar en la Figura 4.3, la etapa con los menores flujos de
exergia es indiscutiblemente el secado. Todas las etapas de secado presentan
porcentajes inferiores al 5%, pero como ya se menciond anteriormente, opera bajo

las mismas condiciones en las tres simulaciones.

En la sintesis de biocombustibles, la sintesis de metanol presenta una pérdida de
exergia de 4048,44 MJ/h seguido por la sintesis de hidrégeno 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 sintesis de biocombustibles, los
resultados muestran que el reactor Fischer-Tropsch presenta el mayor flujo de
exergia destruida, duplicando el flujo del reactor de la sintesis de metanol, que
alcanza 754,45 MJ/h. Por ultimo, el reactor de reformado con vapor, que alcanza a
destruir 545,26 MJ/h de exergia, pero se debe tener en cuenta que en la
produccion de hidrégeno se utilizan dos reactores WGS, que juntos destruyen
338,69 MJ/h de exergia. Por lo tanto, el sistema de reaccion para producir

hidrogeno destruye 883,96 MJ/h de exergia.
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Figura 2.15 Destruccion y pérdida de exergia por energia obtenida en cada proceso
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En cuanto a las etapas de separacion y purificacion, el sistema para separar la
nafta y el diésel destruye mas exergia que el sistema usado para purificar el
metanol; pero el sistema PSA es el mas eficiente de todos. Si se observa la Figura
4.3, todas las etapas presentan perdidas de exergia pero es particular la
incidencia que presenta el sistema PSA en los resultados, este equipo pierde
14704,62 MJ/h de exergia debido al flujo de calor que se libera a la atmdésfera por
medio de la corriente de gases separados del hidrégeno, la cual sale del PSA a

una temperatura de 199,3 °C.

La Figura 4.4 muestra la destruccidn y pérdida de exergia por kilojoule de
biocombustible producido en cada proceso. La mayor destruccion de exergia por
unidad energética se da en la produccion de combustibles Fischer-Tropsch (0, 45
kJ/ kJ de combustibles) seguido de la produccién de metanol (0,33 kJ/kJ de
metanol) y la produccién de hidrogeno (0,31 kJ/ kJ de hidrogeno).

Los resultados que muestra la literatura sobre la eficiencia exergética de los

procesos termoquimicos son variables y dependen de las diferentes

configuraciones posibles, que involucran en algunos casos produccion conjunta de

biocombustibles y energia eléctrica. Ptasinski [192] llevo a cabo un analisis

exergético a tres procesos de producciéon 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 produccion de metanol.

4.3.2.2 Procesos bioguimicos

La Figura 4.5 muestra que de los tres pretratamientos analizados, la ruta
acido/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 explosién de vapor presenta la menor eficiencia de todos los
casos estudiados, 42,18%, a pesar de no requerir de una etapa de neutralizacion,
ya que no se utiliza ningun tipo de acido ni base. La alta destruccién de exergia en
el pretratamiento de explosion se debe principalmente a la descompresion subita

del vapor, de 20 atm a la presién atmosférica.

Para la hidroélisis enzimatica se observa que la ruta de organosolv es la que tiene
la mas alta eficiencia, equivalente a 40,41%. Las eficiencias de los reactores de
hidrélisis esta determinada principalmente por los cambios de composicién debido
al mezclado de corrientes y a las reacciones quimicas que se llevan a cabo, es
decir, en cada caso se mezclan flujo y composiciones diferentes, lo que conlleva a
obtener valores de destruccidon de exergia también diferentes en cada proceso. En
todos los casos, el efecto de exergia fisica sobre dichas eficiencias es minima, ya
gue como se menciondé anteriormente, las condiciones de operacion de los
reactores de hidrolisis son cercanas al ambiente de referencia, comparadas con

los reactores de pretratamientos.

Por dltimo, en la etapa de purificacion se obtuvieron eficiencias muy similares,
debido a que se manejaron condiciones de operacion afines para las tres rutas. No
obstante, se puede apreciar una diferencia entre las rutas de organosolv y
explosion de vapor respecto al acido-base. Las diferencias en las eficiencias de

esta etapa estan determinadas por las composiciones y flujos de las corrientes de
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entrada en cada equipo de separacion, ya que esto determina la energia

necesaria para calentar (rehervidores) y condensar los materiales a separar.

Figura 2.16 Eficiencia exergética por etapas de los procesos bioquimicos
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La Figura 4.6 muestra la exergia destruida por kilogramo de etanol producido en
cada una de las etapas de pretratamiento. El pretratamiento que presenta menos
exergia destruida es el &cido/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 analisis exergético para la produccion de
etanol a partir de raquis de palma; Tan et al. [41] desarrollaron un andlisis
exergético en esta area, usando acido diluido como pretratamiento de la biomasa.
Los resultados encontrados por Tan et al. [41] muestran que el pretratamiento con
acido diluido destruye 18 MJ/kg de etanol producido. La exergia destruida en el
pretratamiento acido/base que se evalud en esta tesis fue cuantificada en 192,16
MJ/kg de etanol. Sin embargo, este ultimo valor engloba la suma de los equipos

gue 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 Unicamente, ya que la exergia destruida en este

equipo fue calculada en 27,93 MJ/kg de etanol.

Figura 2.17 MJ de exergia destruida/kg de etanol obtenido en los tres pretratamientos
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4.4. Conclusiones

Se cuantifico la relacion neta de energia de cada uno los procesos descritos en los
capitulos 1-3. Los procesos de produccién de biodiesel presentan relaciones netas
de energia inferiores a la unidad, con lo cual se convierte en consumidores y no en
fuentes de energia. La relacién neta de energia de los procesos heterogéneos es
superior a los procesos homogéneos y el pretratamiento de esterificacion presenta
ligera ventaja sobre la neutralizacion. Desde el punto de vista de cadena
productiva, la produccion de biodiesel muestra relaciones netas de energia entre
6,590 y 7,693, manteniendo el orden descrito anteriormente. Entre los procesos
termoquimicos, la produccion de hidrogeno y el proceso Fischer-Tropsch
presentan relaciones neta de energia superiores a la unidad, 1,685 y 1,572,
respectivamente. La relacion neta de energia para el proceso de producciéon de
metanol se calculo en 0,939. Las etapas de secado de la biomasa y la compresion
del gas de sintesis mostraron los mayores porcentajes de consumo de energia en
los procesos Fischer-Tropsch y producciéon de Hidrogeno. El sistema de

separacion fue la etapa de mayor consumo de energia en la produccion de
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metanol. De los tres grupos de procesos analizados, los procesos bioquimicos de
produccion de etanol presentaron relaciones netas de energia significativamente
bajas, donde el NER para el proceso con pretratamiento de organosolv se
cuantifico en 0,266. La mas alta relacion neta de energia entre los procesos
bioguimicos fue calculada en 0,667, correspondiente al proceso con
pretratamiento acido/base.

Se cuantificaron las pérdidas y la destruccion de exergia, asi como la eficiencia
exergética de los procesos bajo estudio. La eficiencia exergética fue superior al
85% en todos los procesos de produccion de biodiesel, siendo las torres de
destilacion los equipos con mayor destruccion de exergia. La etapa de gasificacion
y la compresion del gas de sintesis generan las mayores irreversibilidades en los
procesos termoquimicos, cuyas eficiencias se calcularon en valores por encima
del 70%. Ninguna de las etapas de los procesos bioquimicos de produccion de
etanol supera el 60% de eficiencia exergética y el proceso con pretratamiento de
explosion de vapor cuadruplica la exergia destruida en el proceso con
pretratamiento acido/base.

Como una medida para mejorar las eficiencias energéticas y exergéticas de los
procesos analizados, y por consiguiente su sostenibilidad, la aplicacion de la
metodologia de integracién energética podria resultar viable, sobre todo en los
procesos cuya relacion neta de energia se encuentra ligeramente por debajo de la
unidad. Sin embargo, las eficiencias de los procesos bioquimicos son tan bajas
gue se hace necesario el estudio de otros tipos de pretratamientos e inclusive la
posibilidad de experimentar y analizar diferentes tipos de hidrolisis, diferentes a la

enzimaética.
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5. ANALISIS DE CICLO DE VIDA (ACV)

5.1. Introduccion

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

metodologia del andlisis de ciclo de vida (ACV)

El andlisis del ciclo de vida (ACV) es una metodologia 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 o0 procesos
[3, 4, 5]. Es una metodologia que se origind en Estados Unidos y se desarrollo 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 aplicacion del ACV se incrementd soélo a partir de los afios 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 publico. Asi, la
Sociedad de Toxicologia y Quimica Ambiental (SETAC, por sus siglas en inglés)
fue la primera organizacién que desarroll6 y liderd discusiones cientificas acerca
del ACV. En 1993, formulé el primer Codigo de Practicas para el ACV (Code for
Life Cycle Assessment), con el fin de establecer una metodologia a seguir.
Posteriormente, la Organizacién Internacional de Normalizacion (ISO, por sus
siglas en inglés) apoy6 este desarrollo, unific6 métodos, procedimientos y
terminologias, teniendo como resultado la norma internacional 1ISO 14040 (1997),
como un adjunto a la ISO 14000.
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Antes de la normalizacién del ACV por la ISO existian diversos trabajos que se
direccionaban al calculo de las emisiones producidas por los biocombustibles y se
presentaba un consenso casi generalizado sobre los beneficios positivos de su
uso. Posterior a la normalizacidn, el nimero de estudios se multiplico, y entonces
los biocombustibles comenzaron a tener fuertes detractores. Los criticos de los
biocombustibles no solo cuestionan su posible beneficio ambiental en términos de
reduccion de emisiones de gases efecto invernadero, sino también el balance neto
de energia a lo largo de su cadena de produccion, el cual afirman es negativo. En
este sentido, algunos estudios de finales de los afios noventa han tratado de
demostrar que, en concreto, el bioetanol obtenido a partir del cultivo de cereales,
principalmente maiz, aporta mayor energia que la consumida en su fabricacion.
Los resultados varian, segun los estudios, desde un tasa neta de energia 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 produccién del biocombustible se
obtienen 0,78 kJ en forma de etanol de maiz. Segun los mismos autores, el
panorama no mejora cuando, en vez de etanol, se habla de biodiesel, donde las
tasas de eficiencia energética estdn en 0.79 kJ obtenidas de biodiesel por kJ

gastada en su produccion.

Dos razones podrian explicar las diferencias antes mencionadas. La primera
resulta de las distintas hipétesis mantenidas para la conversion en términos
energéticos de los factores productivos de la agricultura (fertilizantes, maquinaria,
herbicidas, etc.). Sin embargo, la segunda explicacion se fundamenta en la
cuantificacion o no de toda la energia que directa e indirectamente se utiliza en la
produccion de un biocombustible, es decir, en el ciclo de vida completo. A medida
gue 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 produccién de biocombustible y el polémico
debate sobre su "beneficio neto”, incontables estudios se han llevado a cabo

utilizando la metodologia del ACV. No obstante, existe un amplio acuerdo en la
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comunidad cientifica de que el ACV es una de las mejores metodologias para la

evaluacion de las cargas ambientales asociadas con los biocombustibles.

Yanez et al. [10] evaluaron el rendimiento energético de la produccion de biodiesel
en Brasil y Colombia mediante ACV. Evaluaron tres empresas de cada pais,
teniendo como resultado rendimientos netos de energia 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 mas citados informes de ACV de biocombustible fue
desarrollado por Lechén et al. [11], en el cual analizan y comparan diferentes rutas
para la producciéon de biodiesel a partir de aceites vegetales crudos y usados con
el diésel fosil. Los resultados se enfocan hacia la evaluacion de la categoria de

cambio climético y energia no renovable.

En Colombia se desarrollé recientemente una evaluacion de ciclo de vida de los
biocombustibles, analizando el etanol de cafia de azucar y el biodiesel de palma
africana. El estudio fue solicitado por el Banco Interamericano de Desarrollo y el
Ministerio de Minas y Energia [12]. Los resultados fueron enfocados
principalmente a la categoria de cambio climatico. Segun 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 paises alcanzan menores valores
de reduccién, 30-40% en Alemania [13], 40-50% en el Reino Unido [14], 30% en
Holanda [15], 35-60% en la Unién Europea [16], y 20-60% en Estados Unidos [17].

En la ruta termoquimica, Moreno et al. [18] evaluaron el ciclo de vida de la
produccion de hidrégeno a partir de cuatro residuos lignoceluldsico. Sus
resultados afirman que desde la produccion de biomasa hasta obtener el
hidrogeno, solo un residuo alcanza a reducir las emisiones totales de CO,
equivalente. Sin embargo, ninguna de las cadenas productivas evaluadas
presenta una ganancia neta de energia. Los valores de relacion neta de energia
se encuentran entre 0,37 y 0,52. Iribarren et al. [19] evaluaron los impactos
ambientales por la produccién de biogasolina y biodiesel a través de la sintesis
Fischer-Tropsch. Utilizaron asignacibn econdmica para asociar cargas

ambientales entre cada producto. Todo el montaje del ACV lo hicieron en
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Simapro® y evaluaron 8 categorias de impacto. Sus resultados sefialan que el
biodiesel y la biogasolina obtenida reducen las emisiones de CO, equivalente en
74% y 70 %, respectivamente. Los resultados son respetables pero no dejan de

generar inquietud por lo elevados que son estos porcentajes de reduccion.

En la revision realizada por Borrion et al. [20], relacionada con la produccion de
bioetanol a partir de material lignocelulésico, encontraron que en los trabajos
analizados, las emisiones de CO, equivalentes se reducen en un rango de 4% -
15% para E10, 12%-96% para E85 y 46%-90% para E100. En cuanto a la
reduccion del consumo de energia, 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 Investigacion
para el Desarrollo Sostenible en Industria y Energia (categoria A1 de Colciencias)
de la Universidad Industrial de Santander ha sido pionero en la aplicacion de la
metodologia, con diversos trabajos de investigacion a nivel de pregrado, maestria
y doctorado [21, 22].

Dada la aceptacion de la metodologia del ACV y los aspectos positivos de su uso,
sin descartar también sus desventajas, en este capitulo se aplicara el andlisis de

ciclo de vida a la cadena de produccion de biodiesel de aceite de palma africana.

5.2. Metodologia del ACV
El analisis de ciclo de vida (ACV) se realizé mediante la aplicacion de las normas
ISO 14040-14044 [4].

5.2.1. Definicidon del objetivo y alcance.

En el objeto de estudio se debe estipular la aplicacion prevista, las razones del
estudio y la audiencia, asi como también la informacidbn necesaria para
desarrollarlo, la calidad de los resultados, y como deben ser interpretados para

gue adquieran gran significado al momento de tomar decisiones.
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5.2.1.1. Definicion del objetivo.

El objetivo de este estudio es aplicar la metodologia del ACV a la produccion de
biodiesel de aceite de palma africana, evaluando diferentes rutas de produccion de
biocombustibles que puedan asociase a este renglon productivo para un mejor

aprovechamiento de sus recursos.

5.2.1.2. Funcién de los sistemas.
La funcion 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 célculo sobre la cual se efectuaran los
balances de materias y energia. Esta referencia es necesaria para asegurar que la
comparacion de los sistemas se hace sobre una base comun. En este estudio, la
unidad funcional se establecié en 1MJ de cada biocombustible. Se utilizaron los
poderes calorificos de los biocombustibles y se obtuvieron las cantidades masicas
correspondientes a 1 MJ de energia, y de esta manera poder efectuar una

comparacioén entre los sistemas.

5.2.1.4. Definicién de los sistemas bajo estudio.

Los sistemas bajo estudio se agrupan en 4 grupos: sistemas de produccion de
biodiesel (BDIE), sistema de diésel fésil (DIEF), sistemas termoquimicos y
sistemas de bioquimicos. 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
distribucion y uso. Dado que los requerimientos en la etapa de cultivo dependen
del tipo de suelo, todos los flujos fueron calculados para la region 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.
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Tabla 2.22 Descripcién de los sistemas bajo estudio

Descripcién

Tipo de sistema Proceso
BDIE1
BDIE2
Sistemas de produccion de
biodiesel
BDIE3
BDIE4
Sistema diésel fosil Diesel
Hidrégeno
Sistemas termoquimicos Fischer-Tropsch
Metanol
Explosion de vapor
Sistemas Bioquimicos Acido/base

Organosolv

Produccion de biodiesel mediante
transesterificacibn  homogénea vy
esterificacion de acidos grasos.

Produccion de biodiesel mediante
transesterificacibn  homogénea vy
neutralizacion de &cidos grasos.

Produccion de biodiesel mediante
transesterificacibn  heterogénea vy
esterificacion de acidos grasos.

Produccion de biodiesel mediante
transesterificacibn  heterogénea vy
neutralizacién de acidos grasos.

Produccién y uso de diésel fosil.
Incluye las etapas de extraccion,
transporte, refinacion y combustion.

Produccion de hidréogeno a partir de
gas de sintesis de la gasificacion de
raquis de palma.

Produccion de combustibles Fischer-
Tropsch a partir de gas de sintesis de
la gasificacion de raquis de palma.

Produccion de metanol a partir de gas
de sintesis de la gasificacién de raquis
de palma.

Produccién de etanol a partir de
raquis de palma usando como
pretratamiento explosion de vapor.

Produccién de etanol a partir de
raquis de palma usando un
pretratamiento secuencial acido-base.

Produccion de etanol a partir de
raquis de palma usando un
pretratamiento con organosolv

Desde el punto de vista temporal, el analisis fue llevado a cabo en un horizonte de

25 afos, lo cual corresponde al ciclo de produccion de la palma africana. Para los

125



otros sistemas (gasificacion y etanol), las etapas del ciclo de vida que fueron
analizadas comprenden el transporte de la materia prima y la produccion 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 util es muy
extensa. Esta suposicién se fundamenta en la unidad funcional establecida, 1 MJ,
y hace referencia a que las plantas podrian producir multiplos muy grandes de la
misma en un determinado tiempo y que los bienes de capital puedan ser utilizados
por muchos afios; por consiguiente, las emisiones generadas en la elaboracion de
los bienes de capital por cada MJ de biocombustible producido son muy
pequefias, y despreciables cuando se comparan con las emisiones generadas por

la operacion de las plantas.

5.2.1.7. Procedimientos de asignacion.

Los procedimientos de asignacion son utilizados cuando en un proceso hay mas
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 utilizé la asignacion masica en los casos donde fue requerida.

5.2.1.8. Metodologia de impacto ambiental.
La norma ISO 14014-14044 plantea elementos obligatorios y opcionales en esta
etapa. Los elementos obligatorios son:

e Seleccion de las categorias de impacto.
e Clasificacion: en esta fase se asignan los datos del inventario a la
categoria donde se espera algun tipo de impacto ambiental.
e Caracterizacion: en esta se calculan los indicadores de categoria mediante
el uso de factores de caracterizacion.
Los elementos opcionales son la normalizacién, la agrupacién y la ponderacion.
Las metodologias que no tienen en cuenta las etapas opcionales, calculan los
efectos intermedios o “midpoints”, mientras las metodologias que realizan todas

las etapas calculan impactos finales o “endpoints”. Las categorias de impacto
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ambiental intermedias se hallan mas cercanas a la intervencion ambiental y
proporcionan una informacion mas detallada de la forma como se afecta el medio
ambiente. Las categorias de impacto finales son mas globales y no hay un
consenso sobre como llegar a calcularlas, es decir, las etapas opcionales no son
aceptadas completamente por la comunidad cientifica dedicada al desarrollo de
ACVs. Por este motivo, las metodologias de efectos intermedios son mas
utilizadas.

En este trabajo, la evaluacién de impacto se realizé utilizando el método EPD
(Environmental Product Declaration), el cual se fundamenta en el procedimiento
de caracterizacion para calcular la contribucion relativa de una sustancia a una
categoria de impacto ambiental determinada. Es un método que fue desarrollado
por el SEMC (Swedish Environmental Management Council). Los factores de
caracterizacion, excepto para la categoria de consumo de energia fésil, estan
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 categorias de impacto: potencial de calentamiento
global, agotamiento de la capa de ozono, acidificacion, oxidacion fotoquimica,
eutrofizacion y energia no renovable, las cuales se describen a continuacion de

acuerdo a lo reportado por Anton [23]:

Potencial de calentamiento global. El calentamiento global es causado por los
gases presentes en la atmosfera, los cuales retiene parte de la energia que el
planeta ha absorbido por radiacion solar, causando el conocido fendmeno de
efecto invernadero. Estos gases son principalmente el vapor de agua, el CO,, CHy,
N.O vy clorofluorocarbonados (CFCs). El indicador de esta categoria se expresa

como CCI (Climate Change Indicator) y se calcula con la Ecuacion 5.1.

CCIl = z GWPl *Mm; (5_1)
i

Donde m; es la masa de la sustancia i expresada en kg. GWP es el potencial de

calentamiento global, el cual se define como la relacién entre la contribucion a la
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absorcién de calor resultante de la emision de 1 kg de un gas con efecto
invernadero y la emision equivalente de CO; a lo largo de un tiempo determinado.
Los valores de GWP son publicados periédicamente por el Intergovernamental
Panel on Climate Change (IPCC). La Tabla 5.2 muestra los factores de

caracterizacion GWP, para la categoria de cambio climatico de algunos gases.

Tabla 2.23 Factores de caracterizacion GWP, en kg CO./kg, para el célculo de CCI

Emision GWP100
Di6xido de Carbono (CO,) 1
Metano (CH,) 24
Halon 1301 (CFsBr) 6.900
Oxido de Nitrégeno (N,O) 360
Tetrafluoruro de Carbono (CF,) 5.700

Fuente: Simapro v7.1°.

Acidificacion. Consiste en la deposicion de &cidos resultantes de la liberaciéon de
oxidos de nitrégeno y sulfuro en la atmésfera, en el suelo y en el agua, donde
puede variar la acidez del medio. El indicador para la categoria se expresa como
Al (Acidification indicator), se mide en kg eq. de H" y se expresa mediante la

Ecuacion 5.2.

_ Ny+ * MH+

AI:ZAPi*mi; APy = (5.2)
l

Donde m; es la masa de la sustancia i y AP es el potencial de acidificacién. EI AP
de una substancia i es equivalente al potencial de iones H* equivalentes que
puede emitir dicha substancia i, donde ny* (mol-kg-1) representa el nimero de
iones H* que pueden ser potencialmente producidos por un kg de substancia i y
My" (kg-mol -1) el peso equivalente de un mol H" y M; 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 acidificacion de compuestos relevantes, en kg de H+/kg de
sustancia

Compuesto AP
Acido clohidrico 0,027
Acido fluorhidrico (HF) 0,050
Acido sulfihidrico (H;S) 0,059
Acido sulfarico (H,SO,) 0,020
Amoniaco (NHs) 0,059
Dioxido de Nitrégeno (NO,) 0,022
Oxidos de azufre (SO,) 0,031

Fuente: Simapro v7.1°.

Formacion de oxidantes fotoquimicos. Los oxidantes fotoquimicos se forman
por la reaccion de 6xidos de nitrégeno (NOy), bajo la influencia de la luz solar, con
compuestos organicos volatiles (VOCs), para producir ozono troposférico. Para el
calculo del indicador de formacion de foto-oxidantes (POI, por sus siglas en inglés)
se utiliza como factor de caracterizacion el POCP (Photo-chemical Ozone Creation
Potentials), tal como lo muestra la Ecuacién 5.3. Se mide respecto al efecto

producido por 1 kg de etileno.
i

El POCP se define como la relacion entre el cambio en la concentracion de ozono
debido a un cambio en la emisién de un VOC y el cambio en la concentracion de
ozono debido a un cambio en la emisién de etileno. La Tabla 5.4 muestra el factor

de equivalencia de algunos compuestos de uso comun.
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Tabla 2.25 Factor de equivalencia, POCP, en kg eq. Etileno/kg sustancia

Sustancia POCP
Acetaldehido (CH;CHO) 0,527
Acetileno (C,H,) 0,168
Acetona (CH3;COCHo,) 0,178
Aldehido (sin especificar) 0,443
Alkane (sin especificar) 0,398
Benzeno (C¢He) 0,189
Butano (n-C4H10) 0,41
Buteno (1-CH;CH,CHCH,) 0,959
Etano (C,Hs) 0,082
Etanol (C,HsOH) 0,268
Etileno (C,H,) 1
Formaldehido (CH,0) 0,421
Heptano (C;Hye) 0,529
Hexano (CgH14) 0,421
Hidrocarburos (sin especificar) 0,377
Hidrocarburos aromaticos (sin 0,761
especificar)
Hidrocarburos Halogenados (sin 0,021
especificar)
Hidrocarburos (excepto metano) 0,416
Metano (CHy,) 0,007
Metanol (CH3;OH) 0,123
Propano (CzHs) 0,42
Propileno (CH,CHCHs) 1,03
Propionaldehido (CH3CH,CHO) 0,603
Tolueno (CgHsCHs) 0,563

Fuente: Simapro v7.1°.

Agotamiento de ozono estratosférico. La mayoria 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 accion catalizadora de los UV provocan la
descomposicion 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 (Ecuacion 5.4). El ODI se expresa en unidades relativas al efecto que
produce 1 kg de CFC-11.
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Se define el ODP; como la relacion entre la descomposicion 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 atmosfera y la descomposicion 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 caracterizacion ODP [kg eq. CFC-11/kg]

Substancia ODP
Bromuro de metilo (CH3Br) 0,37
CFC-11 (CFCya) 1
Halon 1201 (CF,Br) 1,4
Halon 1301 (CF3Br) 12
Tetracloruro de Carbono (CCy,) 1,2

Fuente: Simapro v7.1°.

Eutrofizacion. Un alto contenido de fésforo y nitrdgeno representa un aumento en
la produccién de biomasa (algas) en los sistemas acuaticos, o que causa una
disminucién en su contenido de oxigeno, promoviendo condiciones anaerobias e
impidiendo el desarrollo del ecosistema. Los potenciales de eutrofizacién (EP, por
sus siglas en inglés), son utilizados como factor de caracterizacién para calcular el

indicador total para dicha categoria (Ecuacién 5.5).

M.
EP = ZEPi xm; ; EP; = 11—;0 (5.5)
- = Y2

donde m; es la masa en kg de la sustancia i emitida al aire, agua o suelo; v; es el
namero de moles de N o P en una molécula del compuesto i, M es la masa
molecular (kg mol-1), ny, es el numero de moles de O2 consumidos durante la
degradacion de las algas, Ae es el nimero de moles N o P contenidos en una
molécula de algas. Se toma la composicion del alga como CipsH2630110N16P,
asumiéndose ésta como la composicion media de los organismos acuaticos. El

oxigeno requerido para su degradacion se medira en forma de DQO (demanda
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guimica de oxigeno), asumiéndose que un mol de biomasa precisara de 138
moles de O, para su degradacién. La Tabla 5.6 muestra el potencial de

eutrofizacion de algunos compuestos importantes en esta categoria.

Tabla 2.27 Factores de caracterizacién EP [kg eq. PO4/kg]

Substancia EP
Amoniaco (NH3s) 0,35
Amonio (NH4") 0,42
Didxido de Nitrégeno (NO2) 0,13
DQO (Demanda Quimica de Oxigeno) 0,022
Fosfatos (PO4>, HPO4', H2PO4', H3PO4, as P) 3,06
Fésforo (P) 3,06
Nitratos (NO3’) 0,095
Nitritos (NO2) 0,13
Nitrégeno (N2) 0,42
Oxido Nitroso (N20) 0,27
Pentoxido de Fosforo (P20s) 1,336

Fuente: Simapro v7.1®

La Figura 5.1 muestra la organizacion de los factores de caracterizaciéon en el
software Simapro, de acuerdo al método EPD, organizados por categorias de

impacto y en las unidades mostradas anteriormente.

Figura 2.18 Factores de caracterizacion en Simapro

5 Archive Editar Calcular Herramientas  Ventana Ayuda
@ | HS|kBRB| P A% ° k| % E
General Caracterizacion l
Categoria de impacto |Unidad Compe|5ut|5ustanda |Nl.'|rner0 CAS |Facb:r.n" |Llnidad |
Global warming (GWP 100) kg CO2 eq Aire Carbon dioxide 000124-38-9 |1 kg CO2eq kg
| ozone layer depletion (ODF) kg CFC-11eq Aire Carbon dioxide, biogenic 000124-38-9 |1 kg CO2eq kg
| "|Photochemical oxidation kg C2H4 Aire Carbon dioxide, fossi 000124-38-9 |1 kg CO2eq/ka
| addification ka 502 eq Aire Carbon dioxide, land transformation | 000124-38-9 1 kg CO2eq/ka
| |Eutrophication ka PO4--—eq Aire Carbon monoxide 000630-08-0 | 1,53 kg CO2eq/ka
| Man renewable, fossi Mleq Aire Carbon monoxide, biogenic 000630-08-0 11,53 kaCO2eq /ka
B Aire Carbon monoxide, fossil 000630-08-0 11,53 kaCO2eq /ka
Aire Methane, bromo-, Halon 1001 000074-83-9 5 kg CO2eq kg
Aire Methane, dichloro-, HCC-30 000075-09-2 |10 kg CO2eq kg
Aire Methane, monochloro-, R-40 000074-87-3 |16 kg CO2eq kg
Aire Methane 000074828 |23 kg CO2 eq (kg

Fuente : Simapro v7.1%.
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5.2.1.9. Herramienta informética.

El presente estudio de ACV se realizé utilizando el software Simapro v7.1%,
desarrollado por la compafiia PRéConsultants®. Este recurso informético contiene
un gran numero de bases de datos y metodologias, las cuales son de gran ayuda
para analizar y comparar los aspectos medio ambientales de un producto de forma
sistematica y consistente, siguiendo la normatividad ISO 14040 (ver Figura 5.2).
Las bases de datos pueden contener varias librerias o proyectos que a su vez
agrupan diferentes procesos. Los procesos se separan en siete categorias:
materiales, energia, transporte, procesado, uso, escenario de residuos y
tratamiento de residuos. Ademas, la base de datos contiene datos de caracter
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®

[B7 Archive Editar Calcular Herramientas Ventana Ayuda - & =
B 9 rw =] % [=r| /-' i
Instructor || Nombre | Proteccion |
| BLWAL 250 Selecdonar todo
Objetivo y alcance DK Input Output Database 99
Ecoinvent system processes Eoirse iy

| Ecoinvent unit processes

ETH-ESU 96 System processes

Inventario ETH-ESU 96 Unit processes
— Franklin USA 98

IDEMAT 2001

Industry data 2.0

LCA Food DK

Methods

Evaluacidn de impact USA Input Output Database 98

| -]

Fuente: Simapro v.7.1°.

5.2.1.10. Datos de entrada y calidad.

La informacion reportada por las simulaciones se utilizé como datos primarios para
el montaje de los inventarios. También se cuenta como informacion 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 informacion hace parte
de todo el material recopilado en articulos de revistas, paginas web, y consultas a
sectores productivos directamente relacionados con la investigacion, entre otros.

La informacién de la base datos, como emisiones por la produccién de materias
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primas, hace parte de los datos secundarios. El etiquetar la informaciébn como
primaria y secundaria no implica un grado de importancia de una sobre la otra,
hace referencia mas bien al orden en el que se ingresa la informacion 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 produccién de
la urea son datos secundarios. El dato primario fue calculado en base a
informacion suministrada por empresas del sector palmero y corroborado con
diferentes publicaciones realizadas en la misma éarea. Los datos secundarios
hacen parte de la base de datos del software, y se tienen a la mano después de

una revision minuciosa del mismo.

5.2.2. Andlisis de inventarios

El andlisis de inventario esta dividido en tres partes: (i) inventarios para los
procesos de produccion de biodiesel, (i) inventarios para los procesos
termoquimicos; y por ultimo, (iii) los inventarios para los procesos bioquimicos.

Durante la creacion de los diferentes inventarios en Simapro hubo procesos que
fueron utilizados frecuentemente. El primero de ellos es la energia eléctrica, razon
por la cual, donde fue necesario, se empled una modificacién 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 generaciéon de 1MJ
de energia en América del Sur. En este proceso la energia eléctrica es producida
a partir de petrdleo, gas natural, carbén, y principalmente, centrales
hidroeléctricas. El segundo proceso de uso frecuente fue el gas natural, y en este
caso se utilizé6 una modificacion 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 combustion de gas
natural en calderas industriales. El gas natural que se utiliza en este proceso
proviene de yacimientos de gas, y en menor proporcion, carbén y madera. El

diésel fue el tercer proceso de mayor uso y dentro del inventario se utilizé el
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proceso Diésel I, de la base de datos IDEMAT 2001, ya que contabiliza las
emisiones por la produccién de 1kg de diésel fosil.

5.2.2.1. Inventarios para la produccion de biodiesel.

Los inventarios para la produccion de biodiesel estan conformados por cada una
de las etapas de su ciclo de vida: cultivo, transporte de racimos, extraccion de
aceite, transporte del aceite, sintesis de biodiesel, y distribucion y uso del
biocombustible.

El andlisis fue llevado a cabo teniendo en cuenta el ciclo productivo de la palma, el
cual consta de 25 afios aproximadamente. Los cinco primeros afos 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 arboles. Por lo tanto, en estos primeros 5 afios, la
etapa de cultivo es la Unica 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 hectarea de terreno (en campo
definitivo) durante un afio, y producir aproximadamente 20.08 toneladas de
racimos de fruto fresco. Este valor corresponde a la produccion estabilizada de
racimos, es decir, lo que se produce por hectarea en cada uno de los afios 6 a 25.
Se hizo un primer montaje asumiendo la existencia de una plantacién con una
produccion estabilizada. Luego, se hizo un segundo montaje de inventarios,
calculando los requerimientos de los primeros 5 afios de vida de cultivo, los cuales
fueron distribuidos entre los afios productivos de la palma. Bucaramanga y
Barrancabermeja se seleccionaron como las ciudades proveedoras de la mayoria

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 continuacion:

e Pre-vivero. Duracion 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.

e Vivero. Duracion de 8 meses. Incluye preparacion del material de soporte,
y las mismas actividades del previvero, pero con un mayor uso de
fertilizantes y demas productos quimicos. No se tuvieron en cuenta

emisiones por uso de fertilizantes.

e Campo definitivo. Duracion de 24 afos. Incluye el uso de maquinaria en
la preparacion del terreno, transporte de plantas, fertilizantes, herbicidas,
fungicidas, limpieza mecaniza, captacion de CO,, emisiones de PO,y N,O
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 energia durante los primeros cinco afios 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
MgSO, 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 fosfdrica kg 7,15E-03
Kieserita kg 4,78E-03
KCI 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 extraccion de aceite

Para el inventario de la extraccion de aceite se tuvieron en cuenta los consumos
por energia eléctrica y vapor, lo cuales son los recursos mas representativos en
esta etapa. El inventario se calculé de forma global, es decir, no se discriminé el
consumo por cada una de las etapas que conforman el proceso. Los consumos
masicos de la planta fueron estimados a partir de la Figura 5.3, en la cual la
extraccion se realiza por prensado, sin utilizar ningun tipo de solvente quimico.

Se asumio que no hay cogeneracion de energia por el uso de los residuos soélidos
como la fibra y las cascaras. Para la asignacion masica 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 extraccion 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 kWwh 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 extraccion de aceite de palma en Colombia

10.0040 kg. RFF
2725 kg. Vapor Saturado
3.453 kg. Condensados . r
g Esterilizacion 472 kg. Descarga de vapor
3.800 kg. RFF Esterilizados
400 kg Vapor Desfrutamiento 2.200 kg. Tusas
. 6.600 kg. RFF Esterilizad
Sistemade s g eriizacos
tratamiento de Iges 'Tm bt
. g. Frutos
efluentes 3,500 kg. Aceite 3.500 kg. Torta
Prensado
1.750 kg. Agua de dilucion
Tamizado 900 kg. Aceite Desfibrador 1.923 ky. Fibra
5.250 kg. Aceite 4025 ka. Lod 1.575 kg. Mueces
o= 1 . Lodog
Clarificador g Secador de Nueces | 95 kg. Humedad
2125 kg. Aceite 1.480 kg. Nueces
5 kg. | - : =
0. Impurezas ™ o Jimentador Desarenador Trituracion
2120 kg. Aceite 4,000 kg. Lodos 1.430 kg. Mezcla
20 kg. Humedad S . .
do Deslodadora lep!e::a 310 kg. Cascarillay Polvo
Neumatica
25 kg. Arena 2.100 kg. Aceite 1.100 kg. Agua 1.170 kg. Cascaray Almendra
Separacion 520 kg. Cascara
3.100 kg. Descarga deslodadora 630 kg. Almendras
Secadorde 30 kg. Humedad
1.100 kg. Agua Almendra

Fuente: Fedepalma [24].

360 kg. Almendras
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Inventario para la sintesis de biodiesel

En este inventario se tuvieron en cuenta la energia consumida durante el proceso
de transesterificacion y pretratamiento de los &cidos 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 sdédicas. Se aplico asignaciébn masica para dividir los impactos
ambientales atribuidos al biodiesel y la glicerina. Los flujos masicos y energéticos
de estos procesos, asi como sus diagramas de flujos, fueron presentados en el

capitulo 1.

Inventario para la distribucion y uso del biocombustible

En este inventario se tuvo en cuenta la distribucion del biodiesel desde la planta
de produccion en el municipio de Puerto Wilches hasta la ciudad de
Barrancabermeja, donde se asumié que fue mezclado con diésel fosil y distribuido
para su posterior uso. Las emisiones producto de la combustién fueron tenidas en
cuenta usando factores de emision para el diésel fosil y biodiesel puro. En la
combustion del B100 no se tuvieron en cuenta las emisiones de CO,, ya que se
consideraron como neutrales, al ser absorbidas previamente en la etapa de
cultivo. La Tabla 5.10 muestra los factores de emision utilizados en la combustion
del diésel y B100.

Tabla 2.31 Factores de emision del diésel y el B100 para 1MJ de combustible

Emisién Unidad Diésel B100
CoO, kg 6,88E-02 0
SO, kg 2,12E-05 0
NO, kg 7,27E-04 8,01E-04
(6{0)] kg 1,186-04 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 bioquimicos
Este inventario incluye el transporte de raquis por camion, 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 Capitulo 3. En términos generales, las
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entradas del inventario requiere de los agentes activos en cada pretratamiento,
vapor, acido sulfarico, soda caustica, etanol, etc. También se incluye el consumo
de agua, enzimas, y levaduras. Las salidas estan formadas principalmente por el

etanol, vinazas y CO,, productos de la fermentacion.

5.2.2.6 Inventario para los procesos termoguimicos

Este inventario se monté 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 utilizé la asignacion masica
para dividir cargas. Por lo tanto, en este inventario se presentaran cuatro
productos: metanol, hidrogeno, nafta y biodiesel, estos dos ultimos, obtenidos por
la sintesis de Fischer-Tropsch. La Figura 5.4 esquematiza los sistemas bajo
estudio.

Figura 2.21 Esquemas de los tres sistemas evaluados. a) produccion de diésel y nafta. b)

produccién de hidrégeno. ¢) produccion de metanol
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5.3 Resultados

5.3.1 Sistemas de produccion de biodiesel

Los resultados por producir 1MJ de biodiesel, en un afo estabilizado de
produccién, muestran cierta ventaja del pretratamiento de esterificacion sobre el
de neutralizacién. El sistema BDIE3 genera 4,63x107 kg eq-CO,, siendo el que
menor impacto genera dentro de la categoria. Le sigue el sistema BDIE1, con
4,78x107° kg eq-CO,. La lista la finalizan el sistema BDIE4 y el BDIE2 con
5,07x10? kg eq-CO, y 5,29x10? eg-CO,, respectivamente.

La Figura 5.5 muestra que en todos los sistemas bajo estudio, las etapas de
cultivo y extraccion 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 produccion de fertilizantes, en especial por el uso de
compuestos nitrogenados que generan emisiones directas de N,O, un gas que
tiene 360 veces mas potencial de calentamiento global que el CO,. En la
extraccion de aceite, el alto impacto ambiental es producido por las emisiones de
metano y CO, que son producidas por los efluentes liquidos almacenados en
piscinas oxidativas. Las piscinas oxidativas manejan grandes volumenes de
residuos, ya que por cada 10 toneladas de racimo que procesa la planta, se

producen 7 toneladas de efluentes.

En la categoria de agotamiento de ozono estratosférico, los valores de CFC-11
equivalentes resultan ser practicamente insignificantes, lo cual es debido a que no
hay emisiones directas de compuestos halogenados, y las emisiones de estos
compuestos en la produccion 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 estan en un orden de 10, lo que significa que la cadena de produccién

de biodiesel tiene un impacto minimo en esta categoria.
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Figura 2.22 Calentamiento global por etapa para los sistemas BDIE
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En relacion a la categoria de oxidantes fotoquimicos, los sistemas tienen un
impacto en kg eg-etileno entre 7,94x10° (BDIE4) y 8,86x10° (BDIEL). A la etapa
de extraccion de aceite le corresponden el 55% (en promedio) de las cargas
asociadas de cada sistema para esta categoria. Nuevamente la razén de este
impacto es el metano emitido en las piscinas de oxidacion. La Figura 5.7 muestra

los kg eqg-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 Formacién de oxidantes fotoquimicos por etapas para los sistemas BDIE

1,00E-05

9,00E-06

8,00E-06 -

7,00E-06 -

6,00E-06 -

5,00E-06 -
4,00E-06 -

3,00E-06 -

kg eq. etileno/MJ de Biodiesel

2,00E-06 -

1,00E-06 -

0,00E+00 -
BDIE1 BDIE2 BDIE3 BDIE4

B Cultivo ® Transp. Raquis ™ Extraccion B Transp. de Aceite B Produccion de biodiesel

La acidificacibn es promovida por la produccion de fertilizantes y el uso de
combustible diésel. En conjunto, hacen que la etapa de cultivo genere los mayores
equivalentes de SO,. En esta categoria se hace evidente el poder acidificante del
diésel fosil, como lo muestra la Figura 5.8, donde las etapas de transporte de
racimos y aceite tienen una participacion promedio del 15,1% y 9,3%,
respectivamente. Las etapas de sintesis del biodiesel también presentan valores
elevados de acidificacion, lo cual se explica en el uso de combustible fésil y de
metanol, que también es de origen fésil. El sistema BDIE2 presenta la mayor
carga acidificante, con 8,42x10” kg eg-SO,, seguido por los sistemas BDIE4 y
BDIE1, con 7,97x10” y 7,59x10” kg eq-SO,, respectivamente. El sistema BDIE3
presenta las menores cargas en la categoria, con 7,2x10™ kg eg-SO,. La literatura
reporta potenciales de acidificacion entre 5,21x10° — 2,01x10™ kg eg-SO,/MJ
biodiesel, los cuales corresponden con los resultados encontrados en este trabajo
[24, 25, 26, 27].
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Figura 2.25 Acidificacion por etapas para los sistemas BDIE
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Los impactos ambientales relacionados con la categoria de eutrofizacion (ver
Figura 5.9) muestran al sistema BDIE3 como el mejor de los sistemas analizados,
con 1,95x10™ kg eq-PO,4. En esta categoria, los porcentajes de distribucién de
cargas en cada uno de los sistemas se encuentran mas distribuidos en las
diferentes etapas del ciclo de vida. No obstante, la etapa de extraccion presenta
los mayores valores. Una gran parte de los efluentes almacenados en las piscinas
oxidativas se convierten en metano y CO, como se menciond anteriormente, pero
la carga de DQO es tan elevada que después pasar por las piscinas de oxidacion
el material organico que se descarga a las fuentes hidricas sigue siendo alto.
Diferentes autores reportan potenciales de eutrofizacién entre 1x10™ — 4,28x10
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 Eutrofizacion por etapas para los sistemas BDIE
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El consumo de energia f6sil en la cadena de produccion 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 fosil. Las etapas que mas contribuyen con
esta categoria son el cultivo y la sintesis de biodiesel. En el cultivo, la mayoria de
materias primas son fabricadas con energia fésil, ademas hay que sumarle todo el
combustible que se utiliza en el transporte de las mismas, asi como también el
diésel consumido en las labores de mantenimiento de la plantacién. Por el lado de
la planta de biodiesel, su funcionamiento se basa en energia fésil, asumido como
gas natural. Es claro que la etapa de extraccién presenta un impacto bajo, lo cual
se explica en que gran parte de la energia 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 fosil en cada una
de las categorias de impacto bajo estudio. La produccién de 1 MJ de diésel tiene
un impacto de 5,97x10° kg eq-CO- en la categoria de cambio climatico, 76,15%
menos que el sistema BDIE3, el de menor impacto en los sistemas BDIE. Es bien
sabido que el proceso de extraccién del crudo y su posterior refinamiento es
intensivo en el uso de energia, pero la gran variedad de productos que es posible
obtener de esta materia prima conlleva a usar metodos de asignacion que dividen

las cargas ambientales totales que se producen.
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Figura 2.27 Consumo de energia fosil en los sistemas BDIE
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Figura 2.28 Perfil ambienta de los sistemas BDIE Vs. Diésel. Produccién de 1MJ de
combustible
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El perfil comparativo cambia sustancialmente al incluir la etapa de uso de los
combustibles. La Figura 5.12 muestra el perfil ambiental de los sistemas BDIE y
diésel, contabilizando todas las etapas de sus respectivos ciclos de vida. Para la

categoria de calentamiento global, ahora es posible afirmar que el biodiesel
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reduce las emisiones de CO, en comparacion con el diésel de origen fosil. Con la
combustién, el sistema BDIE1 alcanza 5,24x107 kg eq-CO,, 5,75x107 kg eq-CO;
para el sistema BDIE2, 5,08x10 kg eq-CO, para el sistema BDIE3 y 5,53x107 kg
eg-CO;, para el sistema BDIE4. No obstante, el diésel, después de su combustion,
alcanza 8,30x107 kg eg-CO,. Por lo tanto, con los resultados presentados hasta el
momento y para los sistemas estudiados, el porcentaje minimo de reduccion de kg
eg-CO; es del 30,74% (BDIE2), mientras que el maximo es del 38,75% (BDIES3).
En la categoria de oxidantes fotoquimicos, los sistemas BDIE siguen presentado
un mayor impacto que el diésel f6sil, aunque la diferencia entre todos los sistemas
es menor. La diferencia entre el sistema BDIEL, el de mayor impacto en la
categoria y el diésel, es de 7,91%.

Figura 2.29 Perfil ambiental de los sistemas BDIE Vs. Diésel. Produccién y uso de 1MJ de
combustible
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En relacién a la categoria de acidificacion, el diésel sobrepasa a los sistemas
BDIE. El diésel produce 4,61x10™ kg eg-SO,, frente a 4,17x10™* kg eq-SO, del
BDIE1; 4,25x10™ kg eq-SO, del BDIE2; 4,13x10™ kg eg-SO, del BDIE3 y 4,21x10™
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kg eq-SO, del BDIE4. En la categoria de eutrofizacion, los sistemas BDIE
nuevamente generan mas impacto que el diésel fésil.

Todos los resultados presentados hasta el momento son para un afio estable de
produccion en la etapa de cultivo. Al distribuir las emisiones de los primeros cinco
afios en los afos productivos de la palma, los impactos ambientales de los
sistemas BDIE se incrementan en cada una de las categorias. La Figura 5.13
muestra el perfil ambiental de los sistemas BDIE, donde se aprecia que en la
categoria de cambio climatico se produjo un incremento del 6,6% con respecto a
los valores de la Figura 5.12. Las categorias de formacion de oxidantes
fotoquimicos, acidificacion y eutrofizaciébn presentaron una variacién al alza de
5,02%, 5,99%, y 3,6%, respectivamente. La categoria de uso de energias no
renovables presentd la mayor alza, con aproximadamente 11%. La Tabla 5.11
resume los impactos ambientales después de redistribuir los impactos de los

primeros cinco afios del cultivo.

Figura 2.30 Sistemas BDIE Vs. Diésel, con redistribucion en los requerimientos del cultivo.
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Tabla 2.1 Impactos ambientales potenciales de los sistemas BDIE y diésel

Global Ozone layer Photochemical Non

Proceso warming depletion oxidation Acidification Eutrophication renewable,

(GWP 100) (oDP) k tileno] [kg eq. SO,] [kg eq. POL3] fossil

[kg eq. CO,] [kg eq. CFC-11] g €q. etileno [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] calcul6 el calentamiento global producido en la produccién del
biodiesel de palma africana en 3,12x10° kg eq-CO./MJ biodiesel, valor que se
encuentra por debajo de los resultados calculados para los sistemas de
produccion de biodiesel de este estudio. Pleanjai et al. [27] calcularon el GWP de
la cadena de produccién de biodiesel de palma en Tailandia en 1,29x10 kg eg-
CO,/MJ biodiesel. Aunque este valor se encuentra mas cercano a los resultados
aqui calculados las diferencias estan intrinsecamente sujetas al alcance y a los
limites 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 analisis.

Para los sistemas bajo estudio en este trabajo los porcentajes de reduccion 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
fésil. También afirma que la etapa agricola y los efluentes del proceso de
extraccion del aceite de palma tienen los mayores impactos. Los valores
encontrados por Silalertruksa et al. [29] pueden ser explicados por los mayores
rendimiento por hectarea de la palma africana que se alcanzan en los paises del
sureste asiatico y por la mejor utilizacion de co-productos en toda la cadena
productiva, principalmente en la etapa de extraccion del aceite. El Consorcio CUE,
en el proyecto marco “Estrategias de energia sostenible y biocombustibles para
Colombia”, financiado por el Banco Interamericano de Desarrollo y el Ministerio de

Minas y Energia, 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 fosil [12].

5.3.2 Sistemas termoquimicos

La produccion de metanol es el sistema que presenta la mayor carga ambiental en
todas las categorias evaluadas. Esta tendencia se debe a que el proceso consume
mucha mas energia que la consumida en la produccion de hidrogeno. Ademas, el
proceso Fischer—Tropsch, aunque también presenta un consumo elevado de
energia, se ve favorecido al tener dos corrientes de producto, lo cual divide las

cargas ambientales.

Figura 2.31 Perfil de impactos para los sistemas termoquimicos

Global warming Ozone layer Photochemical Acidification Eutrophication Non renewable,
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Comparando 0,00833 kg (Hidrégeno), 0,0519 kg (Metanol), 0,0237 kg (Diesel) y 0,0228 kg

La Figura 5.14 muestra la contribucion de las cargas ambientales de cada sistema
en las seis categorias de impacto ambiental evaluadas. En la categoria de
calentamiento global, el metanol produce 6,52x102% kg eq-CO, mientras el
hidrégeno alcanza 3,74x102 kg eg-CO,. En la categoria de dafio a la capa de
ozono, los valores de kg eq-CFC-11 estan por el orden de 10-11, lo cual indica

gue el impacto ambiental es minimo. 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 categorias.

Tabla 2.2 Resumen de los impactos ambientales potenciales en los sistemas de
gasificaciéon

Global Ozone layer Photochemical Non
Proceso warming depletion oxidation Acidification Eutrophication renewable,
(GWP100) (oDP) [ke eq. etileno] [kg eq. SO,] [kg eq. POL3] fossil
[kg eq. CO,]  [kg eq. CFC-11] € €q. [MJ eq.]
Hidrégeno 3,74E-02 2,40E-11 6,85E-05 5,53E-04 1,36E-05 6,04E-01
Metanol 6,55E-02 491E-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 categorias evaluadas corresponde a los
requerimientos energéticos de los equipos (energia eléctrica y calentamiento con
gas natural) y en una despreciable proporcion a las emisiones directas de los
procesos. La energia eléctrica suministrada es utilizada para ajustar la potencia
requerida por en la etapa de compresion de cada sistema estudiado, y elevar la
presion del gas de sintesis de una atmadsfera a la respectiva presion de operacion.
La energia de calentamiento con gas natural hace referencia a la energia 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 hidrogeno) y los requerimientos de calor en los rehervidores de las
torres de destilacion (dos torres utilizadas en la purificacion 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 categorias evaluadas. El proceso de transporte del raquis presenta
emisiones minimas comparadas con el proceso de calentamiento con gas natural

y energia eléctrica, por lo cual fue omitido de la Figura 5.15.
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Figura 2.32 Contribucion de los procesos por categoria de impacto para los sistemas

termoquimicos
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Figura 2.33 Emisiones representativas por categoria para los sistemas termoquimicos
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La Figura 5.16 muestra las emisiones por categoria. En la categoria de
calentamiento global las emisiones representativas son el metano y diéxido de
carbono, producidos primordialmente durante la extraccion y combustion del gas
natural, respectivamente. En la formacion de oxidantes fotoquimicos, la mayoria
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de los equivalentes se deben a los NMVOCs (compuestos organicos volatiles,
excepto el metano). Las emisiones de NMVOCs se presentan en la extraccion del
gas natural, el cual estd compuesto, ademas del metano, por hidrocarburos de
bajo peso molecular como propano y butano, que al ser liberados a la atmosfera

reaccionan para formar radicales libres y ozono.

Los 6xidos de nitrégeno y azufre generan los equivalentes que se reportan en las
categorias de acidificacion y eutrofizacion, y aunque tiene un efecto diferente en
cada categoria debido a los factores de caracterizacion, la causa de su emision es
la misma, se encuentran presentes en los combustibles fésiles utilizados en el
inventario y se emiten en la combustion de los mismos.

En relacibn al desgaste de la capa de ozono, los compuestos
clorofluorocarbonados son los que presentan el mayor impacto, aunque los
valores en equivalentes de CFC estan en el orden de 10, lo cual indica que las
emisiones de este tipo de compuestos son minimas. Las razones de estas
pequefias emisiones son atribuidas al transporte y almacenamiento del gas natural

mediante el uso de refrigerantes.

En la categoria de combustibles no renovables, la suma de la energia equivalente
del gas natural, petrdleo y carbon es superior a uno para el proceso de sintesis de
metanol y menor para los otros sistemas, lo que corrobora los resultados

encontrados en el analisis energético.

5.3.3 Sistemas bioquimicos

La Figura 5.17 contiene la contribucién de las cargas ambientales cuantificadas
para cada sistema mediante las 6 categorias de impacto. El perfil ambiental
muestra que existe una mayor incidencia en las categorias de impacto ambiental

correspondiente a la ruta con acido/base.
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Figura 2.34 Perfil de impactos ambientales potenciales para los sistemas bioquimicos
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El sistema acido/base encabeza el impacto en la categoria de calentamiento
global con 0,182 kg eq-CO,/ MJ etanol, esto se debe al insumo de compuestos
inorganicos, principalmente el hidréxido de sodio requerido para el pretratamiento
alcalino, el cual genera aproximadamente un impacto del 50% dentro de la
categoria (ver Figura 5.18). El sistema Organosolv presentdé una medida de 0,104
kg eg-CO,/MJ etanol, debido al uso de solventes la etapa de pretratamiento, y en
menor proporcion debido al consumo de hidréxido de calcio para la neutralizacion
y los requerimientos de calor de todo el proceso (Ver Figura 5.19). La explosién de
vapor obtuvo el menor impacto por calentamiento global, 0,047 kg eq-CO,/ MJ de
etanol, ya que la contribucién por el consumo de gas natural para el calentamiento

del vapor es equivalente al 10% del impacto de la categoria (ver Figura 5.20).
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Figura 2.35 Contribucion de procesos para el pretratamiento &cido/base
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Figura 2.36 Contribucién de procesos para el pretratamiento con explosion de vapor
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Las emisiones de compuestos organicos volatiles se presentan en la extraccion
del gas natural, el cual esta compuesto, ademas del metano, por hidrocarburos de
bajo peso molecular como propano y butano, que al ser liberados a la atmdsfera
reaccionan para formar radicales libres. El sistema de explosién de vapor presenta
menor el impacto en las categorias de acidificacién y eutrofizacion, con valores
equivalentes a 1,395x10™ kg eq-SO. y 1,3x10” kg eq-PO.. En este sistema no se
tuvo como insumo &cido sulftrico contrario a las rutas de acido y organosolv que

utilizaron grandes cantidades en sus pretratamientos.
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Figura 2.37 Contribucion de procesos para el pretratamiento con organosolv
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En la categoria de combustibles no renovables, el mayor consumo energético lo
tuvo el proceso con pretratamiento &cido/base con 2,153 MJ eq., seguido por
Organosolv con 1,649 MJ eq. y para explosion de vapor con 0,184 MJ eq. De esta
manera, a excepcion del proceso con pretratamiento de explosion de vapor, los
dos procesos restantes consumen mas energia fésil que la energia producida en
los mismos. La Tabla 5.13 resume los impactos ambientales en las categorias

evaluadas para los sistemas de bioetanol.

Tabla 2.3 Impactos ambientales potenciales para los sistemas bioquimicos

Global Ozone layer Photochemical Non
Proceso warming depletion oxidation Acidification Eutrophication renewabl
(GWP100) (oDP) [kg eq-etileno] [kg eg-SO,] [kg eq-P0;3] e, fossil
[kg eq-CO,] [kg eq-CFC-11] [MJ eq.]
Etanol 0,181 1,33E-07 5,32E-04 3,01E-03 3,67E-05 2,142
(Acido/base)
Etanol 0,047 5,47E-10 6,42E-04 1,37E-04 1,35E-05 0,176
(Explosion
de vapor)
Etanol 0,102 2,60E-09 7,91E-04 3,6E-04 5,39E-05 1,612

(Organosolv)

5.4 Conclusiones
Se evaluo la sostenibilidad ambiental mediante la metodologia del analisis de ciclo

de vida de cada uno de los procesos descritos en los capitulos 1-3, evaluando seis
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categorias de impacto ambiental: calentamiento global, formaciéon de oxidantes
fotoquimico, acidificacion, eutrofizacion, dafio a la capa de ozono y energia no
renovable. La produccion de biodiesel de palma africana presenta un potencial de
calentamiento global que varfa entre 5,4x10? a 5,9x10? kg eq-CO»/MJ biodiesel.
Los procesos con pretratamiento de esterificacion de acidos grasos presentan un
menor GWP que los procesos con pretratamientos con neutralizacion. Las etapas
de cultivo y extraccidn de aceite generan los mayores impactos de la cadena
productiva del biodiesel en la categoria de calentamiento global. En comparacion
con la produccion y uso del diésel fésil el biodiesel de palma africana puede
reducir las emisiones de efecto invernadero entre 30-37%. El potencial de
acidificacion para los sistemas de produccién de biodiesel fue en promedio de
4,44x10™ kg eq-SO4/MJ biodiesel e inferior en todos los casos al calculado para el
diésel, mientras que los potenciales de eutrofizacién y dafio de la capa de ozono
superaron al sistema de diésel fosil como resultado de las emisiones en la etapa
de extraccién del aceite de palma. Entre tanto, se requiere como mMAaximo un

66,9% de energia fosil en la produccién y uso de un MJ de biodiesel.

El perfil comparativo de sostenibilidad ambiental de los procesos termoquimicos
muestra al proceso de produccion de hidrogeno como el de menor carga
ambiental en la categorias evaluadas; sin embargo, los procedimientos de
asignacion utilizados transforman al nafta del proceso Fischer-Tropsch en el
producto de menor impacto con porcentajes que varian entre 8 -10% por debajo
de los potenciales calculados para el hidrégeno. El proceso de produccién de
metanol muestra los mayores impactos en las categorias de estudio y se
convierte en el Unico proceso termoquimico estudiado que consume mas energia
fésil por energia producida (1,1 MJ eq. de energia fosil/MJ de metanol). Fue
posible calcular que las cargas ambientales directas de los procesos
termoquimicos son despreciables, mientras que las cargas por el uso de energia
fosil, principalmente gas natural, triplica el uso de energia eléctrica y son las dos

entradas que generan las mayores emisiones contaminantes.
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El proceso bioquimico de produccion de etanol con pretratamiento acido/base
presenta un potencial de calentamiento global de 0,181 kg eq-CO,/MJ etanol,
valor que corresponde al mas alto impacto en la categoria, no solo de los procesos
bioquimicos sino de todos los procesos evaluados. A diferencia de los procesos
termoquimicos, las cargas ambientales de los procesos bioquimicos no solo se
deben a los requerimientos de energia, también tienen gran importancia las
emisiones directas de los mismos (emisiones de CO; y vinazas) y las cargas
asociadas a los insumos o materias primas, principalmente compuestos como el
NaOH y el H,SO,.

La utilizacién conjunta de Simapro v7.1° y Aspen Hysys es una importante
herramienta para evaluar las posibilidades de implementacién y la sostenibilidad
ambiental de las tecnologias existentes y emergentes de produccién de
biocombustibles; no obstante, los inventarios de las bases de datos utilizadas en
Simapro v7.1® corresponden a procesos que se desarrollan en paises extranjeros,
la gran mayoria europeos, con lo cual se hace necesario que en Colombia se
inicie la construccion 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
produccion de biodiesel podrian ser reducidos mediante una disminucion de los
requerimientos energéticos, la cual podria ser factible a través de la integracion
energética de sus corrientes. Particularmente, en la etapa de extraccion de aceite
de palma, aparte de la integracidén energética, se podrian 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 oxidacion. En este trabajo, los
procesos termoquimicos y bioquimicos se analizaron como plantas de produccion
independientes del proceso de extraccibn de aceite, por lo cual seria
recomendable para futuros trabajos analizar la sostenibilidad de los procesos aqui

relacionados desde el punto de vista de biorefineria.
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6. ANALISIS ECONOMICO Y EXTERNALIDADES

6.1 Introduccién

El desarrollo actual de la industria de biocombustibles surge como solucion a
problemas como el agotamiento de combustibles fésiles y la contaminacion
proveniente de su combustion. No obstante, producir los biocombustibles es
costoso [1]. Los costos de producciéon son un tema clave en la viabilidad de la
industria de los biocombustibles a nivel global, ya que hoy en dia se trata de
mercados creados por politicas gubernamentales, plasmadas en ambiciosas
metas de penetracion, generosos incentivos fiscales y no por fuerzas de mercado

propiamente establecidas [2].

Todos los paises productores de biocombustibles han establecido diferentes
mecanismos de excepciones arancelarias y subsidios [3, 4, 5, 6]. En Colombia, los
biocombustibles estan exentos del IVA y del impuesto global [7, 8], mientras la
gasolina y el diésel, ademas de estar sujetos a estos dos impuestos, tienen otros

dos, la tasa de marcacion y la sobretasa.

Los costos de produccién de los biocombustibles liquidos difieren ampliamente,
dependiendo del tipo de biocombustible, materia prima, método de produccién y el
pais de origen. Para los biocombustibles de primera generacion, los precios de la
materia prima son, por un amplio margen, los costos mas 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 produccion
de biocombustibles de segunda generacién, estos son bastantes mayores pese a

gue el costo de los insumos es menor con respecto a los de primera generacion.

Diferentes autores han evaluado la viabilidad econdmica de los procesos de
produccion de biocombustibles. Zhang et al. [232] presentaron un analisis técnico-
econdémico de cuatro procesos continuos de produccion de biodiesel a partir de
aceite de canola, usado y virgen, empleando el simulador HYSYS™. 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 calculo de los costos de adquisicion de los equipos. West
et al. [11] compararon econdmicamente diferentes procesos de produccion de
biodiesel: procesos homogéneos alcalinos, heterogéneos alcalino, y condiciones
supercriticas. Sus resultados muestran que para una produccién de 8000 ton/afio,
los procesos heterogéneos son los mas atractivos. Apostolakou et al. [12]
presentaron un analisis sobre el efecto de la capacidad de produccion sobre la
rentabilidad del proceso, encontrando como resultado que entre 50000 ton/afio a

80000 ton/afo, el proceso presenta una alta factibilidad econémica.

Los procesos de produccion de bioetanol de segunda generacion también ha sido
objeto de muchos estudios, no solo técnicos, sino también econdémicos [13]. En
esta linea, el Laboratorio de Energias Renovables de Estados Unidos (NREL, por
sus siglas en inglés) ha evaluado diferentes procesos productivos, variando los

tipos de pretratamientos, hidrolisis y fermentacion [237].

En gasificacion, los procesos Fischer-Tropsch han sido ampliamente estudiados,
sin embargo, desde el punto de vista economico, el mayor numero de
publicaciones son de afios recientes. Swanson et al. [15] compararon dos
procesos de obtencion de biocombustibles liquidos a partir de residuos de maiz.
Un primer proceso se fundamenta en la operacion 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 econdémica de producir hidrogeno a partir de tres materias primas
diferentes: bagazo de cafia, pasto varilla (switchgrass) y cascaras de nuez. Segun
los autores, es posible producir hidrégeno a precios entre US$6,50-US$10/GJ,
comparables con los precios del hidrogeno por reformado de gas natural
(US$5,50- US$7,50/GJ).

La gran mayoria de articulos relacionados con el aspecto economico de los
biocombustibles se limitan a desarrollar un punto de vista clasico del mismo. Es

necesario que los biocombustibles sean evaluados a través de metodologias que
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integren los aspectos ambientales dentro del andlisis econdémico, como una

medida cuantitativa mas acertada de su sostenibilidad.

La evaluacion econdémica puede tener en cuenta el medio ambiente, de modo que
las actuaciones ambientales tengan una estructura clasica de costo y beneficio.
Sin embargo, uno de los grandes problemas que plantea el analisis del medio
ambiente en la sociedad mercantil es la valoraciéon y cuantificacibn monetaria del
mismo, ya que antes de pretender la valoracién econémica del medio ambiente
conviene plantearse el medio ambiente como un bien econémico [17]. De esta
manera, uno de los procedimientos que permite visualizar los efectos ambientales
dentro de un analisis econdmico, estd basado en el uso de externalidades
ambientales las cuales pueden incluirse integrando la identificacion, medicion y
cuantificacion monetaria de los impactos ambientales. En este sentido, las
externalidades ambientales se definen como los efectos generados por la
ejecucion de una accion que provoca beneficios o perjuicios sobre el medio
ambiente; habitualmente son de caracter negativo y tan solo en contadas
ocasiones se consideran positivas [18].

El objetivo de éste capitulo es analizar la viabilidad econ6mica de los procesos de
produccion de biocombustibles mostrados anteriormente (capitulos 1, 2 y 3),
incluyendo el impacto de sus externalidades ambientales. La viabilidad econémica
es analizada mediante el valor presente neto (VPN) y al incluir las externalidades
se plantea el indicador de valor presente neto extendido (VPNey), por incluir los
costos ambientales. Para determinar el costo de las externalidades se utiliza la
metodologia de transferencia de beneficios, la cual utiliza informacion econémica
recolectada en un lugar y tiempo especificos para inferir valores econémicos

ambientales en un lugar y tiempo diferentes.

6.2 Metodologia para el anélisis econémico

El andlisis econdmico fue llevado a cabo a través de la metodologia propuesta por
Turton [19], en la cual se definen cinco variables principales, relacionadas con la
construccion y operacion de la planta: Inversion de Capital Fijo (FCI), Costos de
Operacion por Manufactura (COM), Ventas (R), Depreciacion (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 econémica. En el caso de los procesos de produccion de
biodiesel, la evaluacion econdmica fue realizada usando una capacidad de 80000
toneladas /afio de biodiesel. Para el caso de las plantas de gasificacion y
bioetanol, la capacidad fue calculada con informacion de la materia prima,
teniendo en cuenta que los biocombustibles tienen una alta demanda efectiva.
Para ello se realiz6 una proyeccion de los datos histéricos de la region central
reportados por FEDEPALMA, con la que se obtuvo un valor de 60.000 kg/h de

raquis.

6.2.1 Inversion de capital fijo
La Inversién de Capital Fijo se calcul6 mediante la metodologia expuesta por
Peters & Timmerhaus [20], que corresponde a los items y porcentajes mostrados

en la Tabla 6.1.
Tabla 2.32 Inversion de Capital Fijo

INVERSION DE CAPITAL FIJO % Capital Fijo

Costos directos

Equipo instalado en planta 32%
Instrumentacion y control 3%
Caiierias y tuberias 7%
Instalaciones eléctricas 4%
Obras civiles 8%
Mejoras del terreno 2%
Instalaciones de servicios 13%
Terreno 1%
Total Costos Directos 70%

Costos indirectos

Ingenieriay supervision 9%
Gastos de construccion 10%
Honorarios del contratista 2%
Contingencias 9%
Total Costos Indirectos 30%
Inversién 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
inversibn de capital fijo y se calcul6 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 adquisicion hasta la

planta y su posterior instalacion.

6.2.1.1 Costo de equipos

Para obtener el costo de adquisicién de los equipos se aplicé la Ecuacion 6.1, la
cual corresponde a una relacion logaritmica que estima el valor de un equipo a
partir de informacion de equipos similares pero con otra capacidad o tamafo [20].
En esta ecuacion el Costoq hace referencia al costo del equipo que se desea
conocer, Costo. al costo del equipo conocido, Capacidady es el valor de la
capacidad o tamafio del equipo nuevo al que se desea conocer el precio,
Capacidad, es el valor de la capacidad o tamafio del equipo al que se le conoce el
precio, y n es el factor de escala, éste ultimo toma valores que van desde 0.2
hasta 1.0 dependiendo de cada equipo. Cuando no se conoce informacion
suficiente de los equipos, n toma un valor de 0.6 lo cual se conoce como la regla
de los 6/10 [21].

Capacidadd)n 6.1)

Costoz = Costo, (W
c

En el caso de los secadores (gasificacion y bioetanol), no se realizd un ajuste con
la Ecuacion 6.1, sino que se dimensiond el equipo teniendo en cuenta las
consideraciones dadas por Couper [22], en las que se establece que los
secadores rotatorios tienen un diametro de 6 pies y una retencion de sdlidos del

8%, con ello se calculd el area de secado del equipo y su costo de adquisicién.

Luego de tener el costo adquirido, el siguiente paso consistié en conocer el costo
instalado. Para esto, el costo adquirido de cada uno de los equipos se ajustd
multiplicando por el factor de instalacion correspondiente que depende de la
tecnologia de cada equipo, éstos fueron tomados de Garret [23], Peters &
Timmerhaus [20] y Harris [24]. Para aquellos equipos que no tenian determinado

167



el factor de instalacion, se asumié un factor de instalacion de 3.02, sugerido por
Peters & Timmerhaus [20]. Para el caso de los equipos que operan en tren se
aplicé un factor de costos para equipos que operan en paralelo ya que estos
equipos comparten la misma tuberia, electricidad y otros costos de instalacion
[25]. Este factor se aplic6 segun la Ecuacion 6.2, donde u es el numero de
unidades en el tren y m es el factor de costo para trenes el cual toma un valor de
0.9 [26].

CoStOen, = COStOy i * U™ (6.2)

Una vez se determind el costo instalado de los equipos, se trasladé cada uno de
estos al afio 2012 en el que se inicid la evaluacion de los proyectos; para hacer
esto se utilizé el Chemical Engineering Plant Cost Index empleando la Ecuacién
6.3, donde Costop se refiere al valor del equipo en el afio 2012, y Costo, al valor

del equipo en el afio original.

Valor del indice en el presente

Costop = Costo, (6.3)

Valor del indice en el tiempo original
Como la evaluacién de los proyectos se hizo para construir las plantas en
Colombia, se utilizé un factor de traslado que tuvo en cuenta el transporte de los
equipos desde el lugar de adquisicidn hasta el sitio de instalacion. Para el calculo
de éste factor, primero se determiné el valor FOB, por sus siglas en inglés (Free
on Board), el cual considera el costo adquirido de los equipos, el transporte desde
la fabrica hasta el muelle donde se va a embarcar la mercancia y los costos de
manejo de la mercancia (carga, descarga y bodega). Seguidamente, se calcul6 el
valor del CIF (Cost, Insurance and Freight), que incluye todos los costos hasta que
la mercancia llegue al puerto de destino, es decir, costo de adquisicion del equipo,
flete desde la fabrica al lugar de exportacion, gastos de exportacion
(almacenamiento, carga y descarga) y aduaneros (permisos, requisitos,
impuestos), aranceles de importacién, transporte maritimo desde el puerto de
origen al de destino y seguro a fin de cubrir los riesgos de pérdida o dafio que

puede sufrir la mercancia durante el transporte.
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Luego de esto se determinaron los costos de transporte de la mercancia del
puerto de destino, en este caso el puerto de Cartagena, hasta el sitio donde se
van a instalar los equipos; Barrancabermeja, asi como los gastos de manejo de los
equipos (carga y descarga). Finalmente, se calculé el costo equivalente de la
maquinaria en Colombia que incluye estos ultimos costos y el valor del CIF. Los
valores correspondientes a cada item se muestran en la Tabla 6.2.

Utilizando el costo equivalente de los equipos y el costo de adquisicion, se aplico

la Ecuacion 6.4 para el calculo del factor de traslado.

Costo Equivalente

= 6.4

Costo de Adquisicion (6.4)
La ubicacién de la planta se defini6 mediante un método cualitativo por puntos,
teniendo en cuenta el sistema vial, la situacion de orden publico, cercania a los
centros de consumo, costo de vida y disponibilidad de servicios industriales de

cada una de las ciudades con opciones para la ubicacion de la planta [27].

Tabla 2.33 Valores para el calculo del factor de traslado

item Valor Unidad
Flete maritimo 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 exportacion 35,00 %
Arancel de importacién 8,00 %
IVA 16,00 %
Distancia Ames, lowa 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
Movilizacion 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 Operacion por Manufactura (COM)
Para el calculo de éstos costos se tuvieron en cuenta todos los gastos
relacionados directamente con la operacion de la planta, los cuales se agruparon

como costos variables de operacion y costos fijos de operacion.

6.2.2.1 Costos variables de operacion

Se calcularon los costos por obtencién de la materia prima, servicios industriales y
otros costos para el primer afio de operacion de la planta. Para los afios
siguientes, el costo anual se aument6 de acuerdo al promedio de la inflacion de
los dltimos 10 afios, cuyo valor segun datos reportados por el Banco de la
Republica, 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 afio de operacion,
fue estimado como el valor correspondiente a su transporte desde las extractoras
hasta la planta de produccion. Este valor se calculé a partir de un promedio de la
distancia entre Barrancabermeja y las plantas extractoras de la region central
definida por FEDEPALMA, resultando en un trayecto de 154 Km; y un valor
promedio del flete por tonelada seglun éstas zonas del pais, correspondiente a
161,4 $/ton*Km.

6.2.2.1.2 Servicios

Los costos de los servicios industriales (agua, energia 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 ubicara la planta. Los requerimientos de
las plantas se obtuvieron de los balances de masa y energia generados por las

simulaciones de los procesos.

Para el caso del vapor, el costo para su produccion se calculé 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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alimentacion, a la energia eléctrica de las bombas de alimentacion de agua, a la
energia eléctrica del ventilador de aire de combustion, al control de emisiones, a la

mano de obra y a los materiales de mantenimiento [19].

Tabla 2.34 Tarifas de servicios industriales.

Empresa prestadora del

Servicio Region . Tarifa Unidades
servicio
Agua Barrancabermeja AMB S.A. E.S.P. $1.705,83 ($/m>)
Energia Barrancabermeja ESSA $157,00 ($/kWh)
Eléctrica
Gas Natural Barrancabermeja FENOSA $1.122,00 ($/kg)

Fuente: AMB, ESSA, FENOSA.

6.2.2.1.3 Otros costos
En este item se incluyeron los costos anuales de operacion correspondientes a

catalizadores, tratamiento de aguas residuales, etc.

6.2.2.2 Costos fijos de operacion
Se incluyeron los costos que se mantienen constantes, sin tener en cuenta si la
planta esta produciendo o no a su maxima 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 afio de operacion como el 2% del costo total de los
equipos instalados en la planta y para los demas afios el costo se aumentd de

acuerdo al promedio de la inflacion de los ultimos afios.

6.2.2.2.2 Mano de obra

La némina se establecio 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

altimos se utilizé la metodologia propuesta por Peters & Timmerhaus mostrada en
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la Tabla 6.4, en la cual se presentan los requerimientos minimos de mano de obra

(operarios) para los diferentes equipos de proceso.

Tabla 2.35 Requerimientos tipicos 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 asigné un salario mensual, y se
calcularon los costos por mano de obra para el primer afio de operacion, teniendo
en cuenta los gastos por prestaciones sociales y beneficios establecidos por la
norma colombiana. El costo anual se incrementé de acuerdo al promedio del
aumento del Salario Minimo Mensual en Colombia en los ultimos 5 afios, cuyo
valor corresponde al 4,3% segun cifras reportadas por el Ministerio de la

Proteccién 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
ingenieria 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, hidrégeno, metanol,
biodiésel y nafta, se calcularon mediante proyecciones del comportamiento del
mercado teniendo en cuenta los datos presentados por el Departamento
Administrativo Nacional de Estadisticas (DANE) y Fedebiocombustibles.
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6.2.4 Depreciacion
Se calcul6 la inversion fisica como el 65% de la inversion total, la cual se obtuvo

de la inversion de capital fijo (85%) y del capital de trabajo (15%) [20].

Para cada una de las plantas en evaluacion se us6 el método de depreciacion por
doble disminucion de saldo (DDB, por sus siglas en inglés), para el cual se
especificod: la inversion fisica del proyecto; el valor de salvamento, al cual se le
asigné un valor de cero correspondiente al precio de los bienes al final de la
depreciacion; y el nimero de afios durante los cuales se produce la depreciacion
de los bienes, definido con un valor de 7. Con el método se calculo la depreciacion
a una tasa acelerada, ésta es mas alta durante el primer periodo y disminuye en

periodos 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
juridica la sociedad debe pagar el 15% de impuestos sobre la renta que grava las
utiidades derivadas de operaciones relacionadas con la produccion de
biocombustibles de origen vegetal, ademas del Impuesto sobre la Renta para la
Equidad (CREE) del 8%, que consiste en un aporte en beneficio de los

trabajadores, la generacion de empleo y la inversién 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 evaluacion para los cuales se

aplicé la metodologia expuesta por Turton et al. [19].

En el afio cero (2014) se contabilizé la adquisicion del terreno para la construccion
de la planta, éste valor corresponde al 1% del FCI como se muestra en la Tabla
6.1. En el primer afio se registraron egresos del 60% del FCI equivalentes a
mejoras y adecuaciones del terreno, obras civiles, compra de equipos, instalacion
de servicios y otros costos directos e indirectos relacionados con la primera fase

de construccion. En el segundo afio, se contabilizd el dinero adicional de la

173



inversion de capital fijo para terminar la construccion 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 afo inicia la operacion continua de la
planta con una proyeccion de 20 afios de vida util en el mercado, para los cuales
se tuvo en cuenta la depreciacién (dk), las ventas (R) y los costos de operacién
(COM). Todos los montos registrados como inversién fueron valores negativos
para todas las operaciones del flujo de caja. Para cada afio se calcularon las

ganancias después de impuestos de acuerdo a la Ecuacion 6.5.
Ganancias después de impuestos = (R — COM — dk) = (1 —t) + dk (6.5)

A continuacién se calculd desde el afio 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 inversidon con las ganancias después de impuestos para

cada afio y se registro el flujo de caja sin oportunidad acumulado del proyecto.

Seguidamente, se realizdé el flujo de caja teniendo en cuenta el interés de
oportunidad del mercado haciendo uso de la Ecuacién 6.6. El valor generado por
ésta ecuacién corresponde al valor presente neto (VPN) el cual permitio
determinar la rentabilidad de cada uno de los proyectos.

Flujo de caja sin oportunidad

VPN = a1 ip)" (6.6)

La variable ip, corresponde al valor de la tasa de interés de oportunidad, y n al

numero de anos.

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 tendra
un valor de 29,48%.

El siguiente paso consistio en sumar los VPN obtenidos para cada afio con el
objetivo de establecer un flujo de caja acumulado, y determinar a partir de qué afio

el proyecto es factible, y el valor de las ganancias o pérdidas al terminar la
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ejecucion del proyecto. Finalmente, se calcul6 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 dltimo afio a cero, y se usG como parametro para definir la

viabilidad del proyecto.

Para los procesos de produccion de bioetanol, se siguid la metodologia hasta aqui
planteada, pero con la diferencia de que toda la informacién fue cargada al
software de andlisis econdmico @RISK.

6.3 Externalidades ambientales

Para incorporar las externalidades ambientales en el analisis econémico se aplico
la metodologia de Transferencia de Beneficios, la cual permitié darle un precio a
las emisiones ambientales que no se encuentran valoradas monetariamente [30].
Con la metodologia se calcul6 la disposicién a pagar (WTP, por sus siglas en
inglés) que tiene un pais sobre un bien, de acuerdo al estado de su economia.

Para el calculo se utilizé la Ecuacion 6.7.

WTPges * GDP(PPP) ¢o,
GDP(PPP) ey

WTP.o, = (6.7)

La variable GDP(PPP) representa el Producto Interno Bruto Per capita en términos
de Paridad de Poder Adquisitivo de cada uno de los sitios de comparacion, el de
referencia y el pais en el cual se desea realizar la valoracion monetaria, Colombia.
Como escenario base para la transferencia de beneficios de esta evaluacién se
utilizaron los valores de emisiones del estudio realizado en la Organizacion para la
Cooperacion y el Desarrollo Econémico (OCDE) por el Centro de Evaluacion
Ambiental de Productos y Sistemas de Materiales (CPM, por sus siglas en inglés).
Estos valores indican la disposicion a pagar de los habitantes de los paises
asociados a la OCDE, por evitar los impactos causados por las actividades
econdémicas para el afio 2000. El GDP (PPP)c. fue de COP $11.886,983; mientras
el GDP(PPP)g.s fue de COP$ 32.349,33. La tasa de cambio utilizada se ubicd en

2.482,06 COP/EURO.
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Dado que el precio obtenido fue para el afio 2000, se actualizaron los datos al
2014, utilizando la formula de calculo del valor del dinero en el tiempo (Ecuacion

6.8) y la inflacién promedio anual de Colombia como tasa de interés (i).
WTP(x)2014 = WTP(x)2000 * (1 + D" (6.8)

Tabla 2.36 Costo de las externalidades

. . . WTP OCDE WTP Colombia

Externalidad Ambiental Unidad [COP] [COP]
Calentamiento global kg eq. CO, 272,62 82,01
Acidificacién kg eg. SO, 6513,46 2440,31
Agotamiento de la capa de ozono kg eq. CFC-11 244631,83 89891,64
Formacion de oxidantes kg eq. etileno 3956,81 1453,96
fotogquimicos
Eutrofizacion kg eq. PO;~ 736,65 246,02
Energia no renovable MJ Energia fosil 10,34 1,28

Para las emisiones sin valoracion econOmica en el mercado se usaron los
factores de caracterizacion reportados en Simapro v7.1®, mediante los cuales se

calcularon los equivalente de la sustancia por categoria de impacto ambiental.

6.4 Analisis de sensibilidad

Para cuantificar el riesgo que se tiene al invertir en cada uno de los proyectos, se
realiz6 una simulacion Monte-Carlo al andlisis econémico en el que se incluye el
impacto econdémico generado por el costo de las externalidades ambientales
usando el software Microsoft Excel 2010. Para ello se generaron mil nimeros
aleatorios de cada una de las variables FCI, COM y R, a las cuales se les asigno
una distribucion normal en la que la media correspondio al valor del caso base y la
desviacién estandar al 25% de dicho monto; éste porcentaje tuvo en cuenta las
suposiciones asumidas en el analisis econdmico e incluyé desde el mejor hasta el
peor escenario de cada uno de los casos. La distribucién normal se seleccion6
debido a que es una funcién de probabilidad a la que se ajustan variables

continuas de gran aplicacion en ingenieria, fisica y economia.

Con los valores obtenidos de las variables FCI, COM y R, se crearon mil

escenarios aleatorios para cada uno de los cuales se calculd el VPN y finalmente
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con los resultados obtenidos se realizé una curva de probabilidad acumulada con
la que se analiz6 el riesgo de invertir en cada uno de los proyectos.

6.5 Resultados

6.5.1 Procesos de produccién de biodiesel

6.5.1.1 Capital fijo de inversion

Para una capacidad instalada de 80000 Ton/afio, la Tabla 6.6 muestra el costo fijo
de inversion para cada de las plantas. Para los procesos planteados en el Capitulo
1, la inversion de capital fijo es ligeramente superior en los procesos homogéneos.
Las etapas de pretratamiento con neutralizacion son mas econdémicas que la
esterificaciéon, esto se debe principalmente al tipo de material y a las
caracteristicas los equipos que hay que utilizar para trabajar con compuestos

altamente corrosivos como el acido sulfdrico.

Tabla 2.37 Costos fijos de inversion para los procesos de biodiesel

Inversion de capital fijo % FCI BDIEL BDIE2 BDE3 BDIE4
[MM COP] [MM COP] [MM COP] [MM COP]

Costos directos
Equipo instalado en planta 32%  $14,33 $ 13,90 $ 13,47 $12,75
Instrumentacién y control 3% $1,34 $1,30 $1,26 $1,20
Cafierias y tuberias 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
Ingenieria y supervision 9% $4,03 $3,91 $3,79 $ 3,59
Gastos de construccién 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
Inversién 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 produccién de
biodiesel
También se puede observar que los dos procesos de transesterificacion

heterogénea requieren menos inversion que los procesos homogéneos, lo cual
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podria ser explicado por el menor nimero de etapas y menos consumo de
servicios. El costo de inversién total para el proceso BDIEL 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 operacion

El costo del aceite de palma supera el 80% del costo operacional total, lo que hace
que la rentabilidad de la produccién esté sujeta a esta materia prima. La Figura 6.1
muestra los costos operacionales para un afio de produccién 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 produccion de biodiesel.

Figura 2.38 Costo de operacion para los procesos de produccion de biodiesel
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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 comercializacion. La proyeccion del precio de la
glicerina cruda se estima que seguira descendiendo hasta alcanzar menos de 50

pesos por kilogramo para el afio 2020.
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Figura 2.39 Precio e ingresos del biodiesel
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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 afio de produccion. El proceso BDIE4 alcanza un VPN de 48,9 MM COP
para el veinteavo afio de proyeccion, mientras para este mismo afio 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 neutralizacidon sobre la esterificacion.

Figura 2.40 Flujo de caja de los procesos de produccion de biodiesel
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6.5.1.5 Externalidades

La Figura 6.4 muestra el costo de las externalidades para un afio de produccion de
biodiesel en cada uno de los procesos. Los mas altos costos se originan en la
categoria de cambio climético con valores entre 13,57 - 14,89 MM COP. En Orden
descendente, le siguen las externalidades generadas en la categoria de
eutrofizacion (4,06 - 4,22 MM COP), acidificacion (3,17 - 3,26 MM COP), energia
no renovable (1,95 - 2,54 MM COP), oxidacion fotoquimica (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 produccion de
biodiesel
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Tabla 2.38 Costo de las externalidades de los sistemas de produccién 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 fotoquimicos 0,95 0,93 0,93 0,92
Acidificacién 3,19 3,25 3,16 3,22
Eutrofizacion 4,09 4,21 4,05 4,15
Energia no renovable 2,20 2,54 1,94 2,37

180



Al incluir el costo de las externalidades (Tabla 6.7) en el analisis financiero, el valor
presente neto de cada uno de los procesos bajo estudio se hace negativo. La

Figura 6.5 muestra el VPN de dichos procesos.

El VPN indica que después de pagar los costos ambientales asociados a su
cadena productiva, la produccion de biocombustibles a partir de palma africana no
es rentable econémicamente, lo cual no favorece su implementacion desde la

perspectiva conjunta de sostenibilidad ambiental y econdmica.

Figura 2.42 VPN y VPN, de los procesos de produccion de biodiesel
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6.5.1.6 Andlisis de sensibilidad

Debido a la gran importancia del costo de materia, se realiz6 un andlisis de
sensibilidad en donde se vario el precio de la misma, con reducciones del 10% vy
20% del costo actual, y de esta forma determinar el impacto que tiene sobre los
costos totales y el VPN. Con una reduccién del 10% del precio del aceite, el costo
de operacion se reduce inicialmente en $14, 24 MM COP, con un monto
acumulado de $397,39 MM COP para los 20 afios de estudio. Para una reduccion
del 20%, los costos operativos se reducen en $721, 08 MM COP.EIl VPN varia
significativamente con las reducciones planteadas (ver Figura 6.6). Con la

181



reduccion del 10%, el VPN se hace positivo a partir del séptimo afio, mientras que

con el 20%, se hace positivo al quinto afio del estudio.

Figura 2.43 Variacion del VPN con el costo de la materia prima
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6.5.1.7 Comparaciones

En Colombia, la capacidad instalada de biodiesel se encuentra alrededor de las

526000 toneladas/afio, producidas en nueve plantas de diferentes regiones del

pais.

Tabla 2.39 Plantas de biodiesel en Colombia

Regidn Empresa Capacidad Inversidn Estado
(Ton/afio) (USS)

Norte, Codazzi Oleoflores 50.000 11 En operacidn
Norte, Santa Marta Odin Energy 36.000 12 En operacién
Norte, Biocombustibles 100.000 17 En operacién
Santa Marta Sostenibles del Caribe
Oriental, Bio D 100.000 41 En operacién
Facatativd
Central, Ecodiesel de Colombia 100.000 35 En operacién
Barrancabermeja Diciembre de 2009
Oriental, San Carlos de Aceites Manuelita 100.000 42 En operacidn Julio de
Guaranoa, Meta 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 inversion realizada en cada una de las plantas establecidas en Colombia se
muestra en la Tabla 6.7. El costo de inversion calculado en este trabajo para la
planta de esterificacion de acidos grasos y transesterificacion homogénea fue de
24,11 millones de dolares, valor que se encuentra ajustado a las inversiones

realizadas en Colombia en materia de biodiesel.

6.5.2 Procesos termoquimicos
6.5.2.1 Capital fijo de inversion
La Tabla 6.8 muestra el capital fijo de inversion para cada uno de los procesos
bajo estudio. El costo del gasificador es el equipo que mas 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 tecnologia que requiere para su fabricacion.

Tabla 2.40 Inversion de capital fijo FCI para los procesos termoquimicos

Inversion de capital fijo % Hidrogeno Metanol  Fisher-Tropsch
FCl  [MM COP] [MM COP] [MM COP]

Costos directos
Equipo instalado en planta 32% $111,61 $101,38 $137,34
Instrumentacién y control 3% $10,46 $9,50 $12,88
Cafierias y tuberias 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
Ingenieria y supervision 9% $31,39 $28,51 $38,63
Gastos de construccién 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
Inversién de capital fijo (FCI) 100% $348,77 $316,81 $429,18

El capital de inversién total requerido para cada una de las plantas se calcul6 a
partir del capital fijo de inversién (FCI), obteniendo, $ 410,3 MM COP para la
planta de hidrégeno, $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 termoquimicos.

6.5.2.2 Costos de Operacion por Manufactura
En la Figura 6.7 se muestra el comportamiento durante los afios de operacion 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 afos 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
capitulo 4, reafirman que este es el proceso con mayor consumo de energia,
reflejado en un mayor costo por concepto de servicios industriales equivalente al
85% de su valor total del COM.

Figura 2.44 Costo de operacion para los procesos termoquimicos
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Para el caso de las plantas de hidrégeno y Fischer-Tropsch el valor total de los
costos de operacion 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

hidrogeno.

6.5.2.3 Ventas

En relacion a las ventas, el precio promedio anual de venta para cada uno de los
productos, al igual que los ingresos obtenidos durante la operacion 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 demas biocombustibles, los cuales aumentan

considerablemente de acuerdo al comportamiento del mercado.

La planta que mas genera ingresos por concepto de ventas es la de metanol,
siendo inicialmente 40% mayor a las retribuciones generadas por las plantas de
hidrogeno y Fischer-Tropsch, las cuales presentan un comportamiento similar

durante toda la vida util del proyecto.

Figura 2.45 Proyeccién de precios e ingresos para las plantas de gasificacion

14000 600
500 /
400 //
300 /,//

200 //

100

12000
10000 /,
8000 //
6000

4000 /.//

Ingresos anuales [MM COP]

Precio promedio anual de venta [COP]

2000 —
N\
0 T 1
2000 2020 2040 0 . . .
Afio 2010 2020 2030 2040
e Hidrdge no [COP/Kg] Metanol [COP/Kg] Afio
Digsel [COP/gal] Nafta [COP/gal] s Hidrégeno == Metanol Fischer Tropsch

185



6.5.2.4 Flujo de caja

Al analizar el flujo de caja se encuentra que al finalizar la vida atil de los proyectos,
cada uno de ellos tiene un VPN mayor a cero, es decir, cada uno de los casos
resulta viable econdmicamente en el tiempo de estudio analizado. La planta de
hidrogeno 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 afio 11. La
planta de combustibles Fischer-Tropsch, que genera utilidades a partir del afio 12,
es el segundo proyecto mas rentable con un VPN de $ 425,59 MM COP, siendo
éste valor 15% menor al obtenido con el proceso de produccion de hidrégeno.
Finalmente, la planta de produccion 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 mas 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 gasificacion
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Ademas, se calculo la Tasa Interna de Retorno (TIR) de cada uno de los proyectos
obteniéndose un valor de 20,6% para la planta de Hidrégeno, 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 estarian en condiciones de generar ganancias y que el proyecto mas

atractivo para invertir es el proceso de produccion de hidrogeno.

6.5.2.5 Externalidades

Los costos obtenidos para cada una de las externalidades generadas por las
plantas de produccion 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 produccion 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 termoquimicos
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Tabla 2.41 Costo de las externalidades en los procesos termoquimicos [MM COP]

Externalidad/Proceso Diesel Nafta Metanol Hidrégeno
Calentamiento global 581 1,85 16,99 8,85
Desgaste de la capa de ozono 0 0 0 0
Oxidantes fotoquimicos 1,05 0,33 3,89 1,76
Acidificacién 2,32 0,74 8,07 3,79
Eutrofizacion 0,35 0,11 1,01 0,53
Energia Fésil [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 CO,, seguidas por SO,

energia fosil, CO y NOy; los costos generados por las emisiones de CFC,
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asociadas a la destrucciéon de la capa de ozono, son despreciables comparados
con los demés. Asimismo, se puede observar que en todos los casos el proceso
de produccion 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
hidrogeno 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 VPN, para los procesos termoquimicos
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La inclusion del costo de las externalidades ambientales en el andlisis econdmico
de cada una de las plantas generd una variacién en los parametros 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 disminucion del VPN de
$165,34 MM COP a un valor negativo de $71,4 MM COP, es decir, una reduccion
aproximada del 140%. Los otros dos proyectos, hidrogeno y Fischer-Tropsch,
siguen siendo viables aunque presentan una disminucién del VPN del 26% y 27%,
respectivamente. De acuerdo a lo anterior, la planta de produccién de hidrégeno
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 Analisis de sensibilidad
En la Figura 6.12 se presentan las curvas de probabilidad acumulada obtenidas de

la simulacién 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;
ademas, en el caso de ser viable las ganancias que se obtendrian serian menores

a las que se alcanzarian con los otros dos proyectos.

Las curvas de Fischer-Tropsch y de hidrégeno presentan un comportamiento
similar, teniendo aproximadamente un 10% de probabilidad de obtener beneficios
econdmicos 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
produccién de hidrégeno se encuentra mas a la derecha, lo que se refleja en

mayores utilidades por la ejecucion del proyecto.

Figura 2.49 Curvas de probabilidad acumulada para los procesos termoquimicos
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6.5.2.7. Comparaciones
En la Tabla 6.9 se muestran los resultados obtenidos por otros autores en estudios

previos de plantas de produccion de biocombustibles a partir de gasificacion de

189



biomasa. Para cada uno de los casos se realiz6 una comparacion con el fin de

verificar los resultados obtenidos en el presente estudio.

Tabla 2.42 Comparacion de resultados con otros estudios

Fischer-Tropsch Hidrégeno Metanol
Parametro Swanson et Presente Zhang et Presente Phillipset Presente
al. [26] estudio al [31]. estudio al. [29] estudio

Capacidad 30,2 17,9 147 67,2 583 472,8

Mgal/afio Mgal/afio ton/d ton/d ton/d ton/d
Inversion
Total [ US$ 498 261,6 435 212,6 199,6 1929
Millones]
Tasa
atractiva 10 10 8,4 10 10 10
minima [%)]
Afio 2007 2014 2012 2014 2011 2014

Al comparar los resultados de cada una de las plantas de acuerdo a la relacion

(

Fischer-Tropsch, 0,94 para la produccién de hidrégeno y 0,84 para la planta de

(Inversion Total/Capaidad)gstudio previo

— , ), se obtuvo un valor de 1,12 para el proceso
(Inversion Total/Capacidad) presente estudio

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 relaciéon se aproxima a 1,0.

6.5.3 Procesos bioquimicos

6.5.3.1 Capital fijo de Inversion

La Tabla 6.10 muestra el capital fijo de inversién para cada uno de los procesos de
produccién de bioetanol. Los procesos de explosion de vapor y organosolv
requieren 46,04% y 47,02% menos inversion, respectivamente, que el proceso
acido/base. Esto se debe a que el nimero de equipos utilizados en el proceso
acido/base es superior que los otros dos procesos en mencion. El Anexo D4.3

muestra el costo de los equipos para los procesos bioquimicos.
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Tabla 2.43 Capital fijo de inversion para los procesos bioquimicos

Acido/base Explosién de Organosolv

., . y 0
Inversion de capital fijo %FCI [MM COP] vapor [MM COP] [MM COP]

Costos directos

Equipo instalado en planta 0,32 63,34 34,18 33,56
Instrumentacion y control 0,03 5,94 3,20 3,15

Cafierias y tuberias 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

Ingenieriay supervision 0,09 17,82 9,61 9,44

Gastos de construccion 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
Inversion de capital fijo 197,95 106,81 104,87
(FCI)

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
produccion de bioetanol. El estado de resultado es un analisis preliminar al flujo de
caja, el cual permite determinar en un analisis econémico las utilidades netas para
cada afio 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 afio
2014 es de 65.1%. Para los siguientes afios 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 explosion de
vapor. Se observa que la posibilidad de obtener utilidades en el primer afio de
operacion es tan solo del 18,2%. Aunque los porcentajes aumentan en los afios
posteriores, los porcentajes se mantienen bajos, lo que conlleva a desestimar la

viabilidad econémica del proceso.
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Figura 2.50 Densidad de probabilidad de la utilidad neta del proceso organosolv
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Figura 2.51 Densidad de probabilidad de la utilidad del proceso de explosién de vapor
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Figura 2.52 Densidad de probabilidad de la utilidad neta del proceso acido/base
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Por dltimo, la Figura 6.15 permite establecer que la rentabilidad del proceso
acido/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 econémica, 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 VPNgy del proceso con pretratamiento de organosolv. Al
incluir el costo de las externalidades en el analisis 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 econémicamente. La Tabla

6.13 muestra los costos por las externalidades de cada proceso bioquimico.

Tabla 2.44 Costo de las externalidades de lo procesos bioquimicos [MM COP]

Externalidad/Proceso Acido/base Organosolv Explosion de vapor
Calentamiento global (GWP 100) 18,17 19,93 17,63
Desgaste de la capa de ozono (ODP) 0 0 0
Oxidantes fotoquimicos 1,27 1,246 1,24
Acidificacion 4,27 4,35 4,23
Eutrofizacion 5,48 5,64 5,42
Energia 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 utilizacion como materia prima para la produccion de bioetanol ha
sido poco reportada en comparacion con los residuos de maiz y el bagazo de cafa
de azucar.

Figura 2.54 VPNg, del proceso de organosolv
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Quintero et al. [8] reportan que el costo de produccion del etanol de raquis de
palma utilizando acido diluido como pretratamiento es de 2,19 US$/gal, el mas
bajo entre otros residuos analizados, tales como el bagazo de cafa (2,92
US$/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 minimo de venta del etanol de raquis de
palma (con pretratamiento &cido/base) se debe situar entre 2,41- 3,85 US$/gal
para hacer rentable los procesos. En relacion a los residuos agroindustriales del
maiz, Kazi et al. [237] calcularon que el precio minimo de venta del etanol que
garantiza la viabilidad econémica de un proceso de segunda generacion con
pretratamiento de acido diluido debe ser 3,4 US$/gal. Los datos historicos
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 afios
2008-2015 ha sido de 2,06 US$/gal [33]. Ademas, durante el afio 2015 el precio
de venta del etanol mantuvo un promedio de 1,37 US$/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 produccion de etanol
de segunda generacion reportados no son viables econémicamente, lo cual

corresponde a lo encontrado en este trabajo.

6.6 Conclusiones

A través de la combinacion de la metodologia clasica de evaluacién econémica de
procesos con la metodologia de analisis de ciclo de vida para la evaluacion de
impactos ambientales se generd un indicador monetario para la evaluacién y
cuantificacion de la sostenibilidad ambiental y econémica de diferentes procesos
agroindustriales directamente relacionados con la cadena de produccion de
biodiesel de palma africana. El indicador de sostenibilidad econémico-ambiental
fue desarrollado a partir de la monetarizacion de las externalidades ambientales,
las cuales al ser incluidas en el balance financiero redujeron el VNP de cada
proceso a un nuevo valor (VPNey). En relacion a la produccion de biodiesel, todos
los procesos analizados son viables economicamente, con costos de inversion fijo

de $39,85- $44,77 MM COP. Los costos del pretratamiento de esterificacion son
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51% superiores al pretratamiento de neutralizacion, mientras que la
transesterificacion homogénea muestra un sobrecosto maximo de 7,3% en
relacion a la transesterificacion heterogénea. El costo de la materia prima es la
variable de mayor importancia en los analisis, ya que representa mas del 80% de
los costos operativos. Al incluir los costos ambientales en el andlisis financiero, los
procesos se hacen insostenibles, con valores de VPNgy negativos durante los afos

de estudio.

Entre los procesos termoquimicos el proceso Fischer-Tropsch requiere la mayor
inversién de capital fijo (429,18 MM COP), monto que sobrepasa en un 23% y
35% las inversiones requeridas para la planta de hidrégeno y metanol,
respectivamente. El proceso de produccion de metanol presenta un gasto anual de
3,5 veces lo requerido por las plantas de hidrégeno 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 demas procesos. El VPNex del proceso de
produccion de hidrogeno se redujo un 26% en relacion a su VPN, mientras que
para el proceso Fischer-Tropsch la reduccion fue del 27%. EI proceso de
produccién de metanol es el Unico proceso termoquimico con un VPNgy negativo (-
$71,4 MM COP), lo cual no favorece su viabilidad y sostenibilidad econémico-

ambiental.

En relacion a los procesos de produccion de bioetanol, de los tres procesos
evaluados, solo el proceso con pretratamiento de organosolv es viable
econdmicamente y requiere una inversion inicial del orden de $100 MM COP. Al
vincular el costo ambiental a la evaluacion financiera de la produccion de bioetanol
mediante el pretratamiento de solventes organicos los indicadores de rentabilidad

indicaron que este proceso productivo no es viable.

Las externalidades de mayor efecto en el balance econdmico son generadas en la
categoria de cambio climatico, como resultado del elevado flujo de equivalentes de
CO, de cada proceso y a pesar de su bajo precio unitario con relacion a las otras
categorias evaluadas. Para los sistemas de produccion 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 categoria, eutrofizacidén, cuyos costos son de 4,05-4,21 MM COP. La
utilizacién de la metodologia de transferencia de beneficios como una herramienta
para valorizar costos externos (externalidades ambientales) resultd util por la
inexistencia de datos locales; pero resulta indispensable conocer la disposicion
local a pagar por bienes y servicios ambientales, cuya cuantificacion y valoracion

son imprescindibles en la evaluacion de sostenibilidad.
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7. CONCLUSIONES GENERALES

Se plantearon y simularon en Aspen Hysys® diferentes disefios conceptuales de
procesos de produccion de biocombustibles. Todos los procesos planteados son
viables técnicamente. Los procesos de produccion de biodiesel a partir de palma
africana presentan rendimientos masicos biodiesel/aceite superiores al 95%. El
biodiesel producido en cada simulacion cumple los pardmetros de calidad de la
norma EN 14214:2003. Los procesos termoquimicos se disefiaron para producir
de manera independiente hidrogeno, metanol y combustibles liquidos por la ruta
Fischer-Tropsch a partir de la gasificacion de raquis de palma. La sintesis de
metanol presenta un 33,7% de rendimiento mésico, mientras la produccion de
hidrogeno y la sintesis por Fischer-Tropsch alcanzan rendimientos del 4,7% vy
10,5%, respectivamente. Los rendimiento de los procesos bioquimicos para la
produccién de etanol alcanzan rendimientos entre 0,21 - 0,32 kg etanol/kg
biomasa seca, siendo el proceso con pretratamiento secuencial 4cido/base el de

mayor relacion 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 comparacion con las
emisiones generadas por el uso de diésel fosil. La etapa de cultivo y extraccion del
aceite generan los mayores impactos ambientales a lo largo de la cadena
productiva en la categoria de cambio climatico. En la ruta termoquimica el proceso
de produccion de metanol genera los mayores impactos en las categorias de
estudio y consume 1,1 MJ eq. de energia fésil/MJ de metanol producido. Por
altimo, en los procesos bioquimicos, el pretratamiento secuencial acido/base
alcanza un potencial de 0,181 kg eq-CO,/MJ etanol, el potencial de calentamiento
global mas alto de todos los procesos evaluados. Los procesos de produccion de
hidrogeno y combustibles por la ruta Fischer-Tropsch presentan una relacién neta
de energia mayor a la unidad, con lo cual son los Unicos procesos simulados
donde el valor energético del biocombustibles es mayor al consumo energético de

su produccion.
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De acuerdo a los resultados encontrados los procesos de produccion de biodiesel
analizados son viables econdmicamente. Para una capacidad de 80000 ton/afio el
VPN del proceso heterogéneo con pretratamiento de esterificacion es el mas alto
de los casos evaluados. El costo del aceite de palma africana se configura con el
principal costo de operacion y representa el 81% del total de los costos de
manufactura. De igual manera, los procesos termoquimicos son viables desde el
punto de vista econdmico pero requieren altos costos de inversion de capital fijo
que en el menor de los casos alcanza $316,81 MM COP (metanol). El mejor VPN
de los procesos termoquimicos fue calculado en $499,33 MM COP,
correspondiente al proceso de produccion de hidrégeno. A diferencia de los
procesos termoquimicos, entre los procesos bioquimicos solo el proceso con
pretratamiento con organosolv muestra un VPN positivo y su inversion de capital

fijo es significativamente inferior, $104,87 MM COP.

Se generdé un indicador cuantitativo de tipo monetario para evaluar las
sostenibilidad econdmico-ambiental de los procesos emergentes de produccion de
biocombustibles relacionados con la cadena de produccion de la palma africana.
Con el indicador generado, denominado VPNe, se integraron al balance
econdmico seis categorias de impacto ambiental, evaluadas y cuantificadas
previamente mediante la metodologia del Andlisis de Ciclo de Vida (ACV):
Calentamiento global, acidificacion, formacion de oxidantes fotoquimicos,
eutrofizacion, desgaste de la capa de ozono y uso de energia no renovable. Entre
los procesos evaluados solo los procesos de produccion de hidrogeno y
combustibles liquidos por la ruta Fischer-Tropsch presentan valores VPNe
positivos. El VPNgx del proceso de produccion de hidrogeno fue calculado en
$367,6 MM COP, mientras que para el proceso Fischer-Tropsch el VPNgy fue de
$310,6 MM COP. Por lo tanto, el proceso de producciéon de hidrogeno, de acuerdo
a los limites establecidos en el ACV, es el proceso emergente cuya
implementacion es viable desde la perspectiva de sostenibilidad econdmico-

ambiental.
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Las externalidades de mayor efecto en el balance econdmico son generadas en la
categoria de cambio climatico, como resultado del elevado flujo de equivalentes de
CO, de cada proceso y a pesar de su bajo precio unitario con relacion a las otras
categorias evaluadas. Para los sistemas de produccion de biodiesel los costos por
externalidades fueron calculados entre 13,16-14,88 MM COP, valor que triplica a
la segunda categoria, eutrofizacion, cuyos costos son de 4,05-4,21 MM COP. La
utilizacion de la metodologia de transferencia de beneficios como una herramienta
para valorizar costos externos (externalidades ambientales) resultd util por la
inexistencia de datos locales; pero resulta indispensable conocer la disposicion
local a pagar por bienes y servicios ambientales, cuya cuantificacion y valoracion

son imprescindibles en la evaluacién de sostenibilidad

La cuantificacion 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 econdmico, con lo cual podria incluirse a través
de trabajos multidisciplinarios el aspecto social. La metodologia del analisis de
ciclo de vida social (S-LCA, por sus siglas en siglas en inglés) podria ser una
alternativa para el desarrollo de futuros trabajos que tengan como objetivo la
cuantificacion de la sostenibilidad de la cadena de produccién de biocombustibles
en Colombia.
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NOVEDAD CIENTIFICA

Las politicas que incentivan la produccion de biocombustibles alrededor del mundo
tienen como objetivo comercializar productos competitivos y econdémicamente
rentables, que generen progreso social y que tengan el potencial de reducir los
impactos ambientales que conlleva el uso de combustibles fésiles. El abanico de
opciones técnicamente viables de produccion de biocombustibles es amplio; y
desde la primera hasta la cuarta generacion, 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, econémico y social. La sostenibilidad de un proceso es
una variable compleja de evaluar, su cuantificacion exige la homogenizacion de un
namero no consensuado de factores y/o indicadores heterogéneos entre si que

resultan de cada uno de sus tres pilares: ambiental, econémico y social.

La inexistencia de indicadores cuantitativos de sostenibilidad es actualmente una
barrera que no permite comparar de manera efectiva dos 0 mas procesos
productivos, incluyendo las tecnologias emergentes de produccion de
biocombustibles, lo cual conlleva a evaluar indicadores ambientales, econémicos y
sociales de forma independiente. Por tal motivo, el objetivo de esta esta tesis es
avanzar en la generacién de un indicador cuantitativo de sostenibilidad que integre
los aspectos econdémicos y ambientales para tomar decisiones acertadas en la
futura implementacion de procesos emergentes relacionados con biocombustibles.
Para tal fin, se aplica la metodologia del Analisis de Ciclo de Vida (ACV),
evaluando seis categorias de impacto ambiental con el método EPD®
(Environmental Product Declarations) en Simapro 7.1%, las cuales son
monetarizadas e incluidas en el analisis financiero para generar un indicador
monetario. La inclusién de las externalidades en el analisis economico produce
una variacion en la rentabilidad del proceso, generando un Valor Presente Neto
Extendido (VPNey), denominado asi porque asocia el costo ambiental del

biocombustible.
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ANEXO A

f LEGENDS Case Name: | \EyTRALIZAGION CPO.HSC
13 | aspen Burlington, MA Unit Set: Sl
<] usa

5 Date/Time: Wed June 17 16:29:25 2015
- Workbook: A 1.1, Neutralizacion

8
% Material Streams Fluid Pkg: All
|11] Name PS NaOH APN ACP 11

12| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 1.0000
13| Temperature C) 65.00 25.00 1 60.11 25.00 94.71
14| Pressure (kPa) 101.3 101.3 4 101.3 101.3 1.325
15| Molar Flow (kgmole’h) 0.9821 0.9786 7.516 8.498 0.9776
|16] Mass Flow (kg/h) 2751 39.14 6349 6602 17.71
17| Liquid Volume Flow (m3/h) 0.2648 2.196e-002 6.736 7.024 1.775e-002
18| Heat Flow (kJh) 3.906e+004 -8.163e+004 -1.479e+007 -1.585e+007 -2.343e+005
|19] Name 10 9 8 7 6

20| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.1151 0.0000 0.0000
21| Temperature ) 60.00 94.71 94.71 100.0 65.00
22| Pressure (kPa) 1.325 1.325 1.325 1013 101.3
23| Molar Flow gmole’h) 7.516 7.516 8.494 8.494 0.0000
24| Mass Flow (kg/h) 6349 6349 6366 6366 0.0000
25| Liquid Volume Flow (m3/h) 6.736 6.736 6.754 6.754 0.0000
26| Heat Flow (kJh) -1.479e+007 -1.455e+007 -1.478e+007 -1.478e+007 0.0000
27| Name 5 4 3 2 1

28| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 1.0000 0.0000 0.0000
29| Temperature ©) 65.00 65.00 1 65.00 65.00 25.00
30| Pressure (kPa) 101.3 101.3 101.3 101.3 101.3
31| Molar Flow ) 8.494 9.476 0.0000 9.476 9.476
32| Mass Flow (kg/h) 6366 6641 0.0000 6641 6641
33| Liquid Volume Flow (m3/h) 6.754 7.019 0.0000 7.046 7.046
|34] Heat Flow (kdh) -1.503e+007 -1.499e+007 0.0000 -1.564e+007 -1.594e+007
% Compositions Fluid Pkg: All
|37] Name PS NaOH APN ACP 11

38| Master Comp Mass Frac (Triolein®) 0.0039 0.0000 | 0.3900 0.3752 0.0000
139] Master Comp Mass Frac (Trilinolein®) 0.0012 0.0000 | 0.1200 0.1154 0.0015
40| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 1.0000 | 0.0000 0.0000 7| 0.0000
41| Master Comp Mass Frac (1C160icAcid) 0.0000 0.0000 7| 0.0000 0.0380 7| 0.0000
42| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0000 0.0000 1] 0.0000 0.0000 0.9945
43| Master Comp Mass Frac (Tripalmitin®) 0.0049 0.0000 0.4900 0.4714 0.0040
|44] Master Comp Mass Frac (PalmitatoSodio 0.9900 0.0000 1 0.0000 0.0000 0.0000
45| Name 10 9 8 7 6

46| Master Comp Mass Frac (Triolein®) 0.3900 0.3900 0.3889 0.3889 0.0000
47| Master Comp Mass Frac (Trilinolein*) 0.1200 0.1200 0.1196 0.1196 0.0000
48| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
49| Master Comp Mass Frac (1C16oicAcid) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
50| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0000 0.0000 0.0028 0.0028 0.9999
51| Master Comp Mass Frac (Tripalmitin®) 0.4900 0.4900 0.4887 0.4887 0.0001
|52] Master Comp Mass Frac (PalmitatoSodio 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
|53] Name 5 4 3 2 1

54| Master Comp Mass Frac (Triolein*) 0.3889 0.8730 0.0000 0.3730 0.3730
55| Master Comp Mass Frac (Trilinolein®) 0.1196 0.1147 0.0000 0.1147 0.1147
156 ] Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0059 0.0059
57| Master Comp Mass Frac (1C16oicAcid) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0378 0.0378
|58| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0028 0.0027 0.9999 0.0000 0.0000
159| Master Comp Mass Frac (Tripalmitin®) 0.4887 0.4686 0.0001 0.4686 0.4686
160] Master Comp Mass Frac (PalmitatoSodio 0.0000 0.0410 0.0000 0.0000 0.0000
|61]
|62 ]
63
ﬂ'
|65 |
|66 |
67

68

69| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 7.3 (25.0.0.7336) Page 1 of 1
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=8 Case Name: 1ESTERIFICACION CPO.HSC
2 | LEGENDS
_i_ aspen E::Iington. MA Unit Set: Sl
T Date/Time: Wed June 17 16:37:35 2015

[ agps .z
Workbook: A 1.2, Esterificacion

8
% Material Streams Fluid Pkg: Al
11] Name Acido Sulfiirico Metanol Agua AE ACP

12| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
13] Temp (C) 25.00 | 25.00 25.00 29.71 25.00
14| Pressure (kPa) 101.3 101.3 101.3 101.3 7| 101.3
15| Molar Flow (kgmole/h) 0.6732 1.532 50.69 8.907 8.498
16| Mass Flow (ka/h) 66.02 49.09 9132 6577 6602
117 Liquid Volume Flow (m3/h) 3.567e-002 6.170e-002 0.9151 7.002 7.024
18| Heat Flow (kJh) -5.379e+005 -3.669e+005 -1.444e+007 -1.597e+007 -1.585e+007
|19] Name 17 16 15 14- 14+

20| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
21| Temperature C) 29.71 25.00 25.00 25.00 | 25.00
22| Pressure (kPa) 195.0 101.3 101.3 101.3 7 1013
23] Molar Flow (kgmole/h) 8.907 52.66 16.89 17.06 7| 17.06
24| Mass Flow (kg/h) 6577 1059 541.0 546.3 546.3
25| Liquid Volume Flow (m3/h) 7.002 1.036 0.6798 0.6865 0.6865
26| Heat Flow (kJh) -1.597e+007 -1.544e+007 -4.045e+006 -4.085e+006 -4.085e+006
27| Name 13 12 11 10 9

28| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
29| Temperature (C) 99.49 64.50 35.00 34.99 25.00
30| Pressure (kPa) 101.3 101.3 101.3 195.0 101.3
31| Molar Flow 1) 52.66 16.89 69.55 69.55 18.59
32| Mass Flow (kg/h) 1059 541.0 1599 1599 5954
33| Liquid Volume Flow (m3/h) 1.036 0.6798 1.716 1.716 0.7482
134] Heat Flow (kJh) -1.513e+007 -3.966e+006 -1.942e+007 -1.942e+007 -4.452¢+006
35| Name 8 7 6 5 4

36| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
37| Temperature (C) 25.01 35.00 59.21 60.00 | 46.89
38| Pressure (kPa) 195.0 | 265.0 265.0 265.0 265.0
39| Molar Flow mole/h) 50.69 27.76 27.76 27.76 27.76
140 Mass Flow (kg/) 913.2 7264 7264 7264 7264
141] Liquid Volume Flow (m3/h) 0.9151 7.802 7.802 7.807 7.807
42| Heat Flow (kJh) -1.444e+007 -2.095e+007 -2.071e+007 -2.071e+007 -2.084e+007
43| Name 3 2 1

44| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000

45| Temperature C) 25.00 | 25.00 25.19

46| Pressure (kPa) 265.0 101.3 265.0

47| Molar Flow (kgmole’h) 19.26 19.26 8.498

18| Mass Flow (kg/h) 661.4 661.4 6602

49| Liquid Volume Flow (m3/h) 0.7838 0.7838 7.024

50| Heat Flow (kJ/h) -4.990e+006 -4.990e+006 -1.585e+007

51 aas
] Compositions Fluid Pkg: Al
53] Name Acido Sulfurico Metanol Agua AE ACP

54| Master Comp Mass Frac (Triolein*) 0.0000 | 0.0000 0.0000 0.3702 0.3752
55| Master Comp Mass Frac (Trilinolein®) 0.0000 | 0.0000 0.0000 0.1158 0.1154
56| Master Comp Mass Frac (Tripalmitin®) 0.0000 | 0.0000 0.0000 0.4716 0.4714
57| Master Comp Mass Frac (1C160icAcid) 0.0000 | 0.0000 0.0000 0.0019 0.0380
58| Master Comp Mass Frac (H2SO4) 1.0000 | 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
59| Master Comp Mass Frac (Methanol) 0.0000 | 1.0000 0.0000 0.0022 0.0000
60| Master Comp Mass Frac (M-F 0.0000 | 0.0000 0.0000 0.0382 0.0000
61| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0000 ] 0.0000 1.0000 0.0001 0.0000
[62] Name 17 16 15 14- 14+
63| Master Comp Mass Frac (Triolein*) 0.3702 0.0398 0.0000 0.0000 * 0.0000
64| Master Comp Mass Frac (Trilinolein®) 0.1158 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
65| Master Comp Mass Frac (Tripalmitin®) 0.4716 0.0098 0.0000 0.0000 0.0000
66| Master Comp Mass Frac (1C160oicAcid) 0.0019 0.0001 0.0000 0.0000 * 0.0000
67| Master Comp Mass Frac (H2S04) 0.0000 0.0624 0.0000 0.0000 0.0000
68| Master Comp Mass Frac (Methanol) 0.0022 0.0097 0.9994 0.9994 0.9994
69| Master Comp Mass Frac (M-F 0.0382 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000
70| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0001 0.8782 0.0006 0.0006 0.0006
|71
72|
73 |
74
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Case Name:

1ESTERIFICACION CPO.HSC

Unit Set:

Date/Time:

Wed June 17 16:37:35 2015

Workbook:

A 1.2, Esterificacion (continued)

slelzlakERET -~ T~T-

232

Compositions (continued) Fluid Pkg: Al

Name 13 12 11 10 9
Master Comp Mass Frac (Triolein*) 0.0398 0.0000 0.0263 0.0263 0.0000
Master Comp Mass Frac (Trilinolein*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Master Comp Mass Frac (Tripalmitin*) 0.0098 0.0000 0.0065 0.0065 0.0000
Master Comp Mass Frac (1C160icAcid) 0.0001 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Master Comp Mass Frac (H2S04) 0.0624 0.0000 0.0413 0.0413 0.0000

17| Master Comp Mass Frac (Methanol) 0.0097 0.9994 0.3444 0.3444 0.9995

18| Master Comp Mass Frac (M-Palmitate) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000

|19] Master Comp Mass Frac (H20) 0.8782 0.0006 0.5814 0.5814 0.0005

20| Name 8 z 6 5 4

21| Master Comp Mass Frac (Triolein*) 0.0000 0.3410 0.3410 0.3410 0.3410

22| Master Comp Mass Frac (Trilinolein®) 0.0000 0.1049 0.1049 0.1049 0.1049

123] Master Comp Mass Frac (Tripalmitin®) 0.0000 0.4285 0.4285 0.4285 0.4285

24| Master Comp Mass Frac (1C160icAcid) 0.0000 0.0018 0.0018 0.0345 0.0345

25| Master Comp Mass Frac (H2S04) 0.0000 0.0091 0.0091 0.0091 0.0091

26| Master Comp Mass Frac (Methanol) 0.0000 0.0778 0.0778 0.0819 0.0819

27| Master Comp Mass Frac (M-Palmitate) 0.0000 0.0346 0.0346 0.0000 0.0000

28| Master Comp Mass Frac (H20) 1.0000 0.0023 0.0023 0.0000 0.0000

29| Name 3 2 1

30| Master Comp Mass Frac (Triolein®) 0.0000 0.0000 0.3752

31| Master Comp Mass Frac (Trilinolein®) 0.0000 0.0000 0.1154

32| Master Comp Mass Frac (Tripalmitin*) 0.0000 0.0000 0.4714

33| Master Comp Mass Frac (1C160icAcid) 0.0000 0.0000 0.0380

3¢| Master Comp Mass Frac (H2S04) 0.0998 0.0998 0.0000

35| Master Comp Mass Frac (Methanol) 0.8997 0.8997 0.0000

36| Master Comp Mass Frac (M-Palmitate) 0.0000 0.0000 0.0000

37| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0005 0.0005 0.0000

38}

39}

<0}

[ 41]

42}

43}

44}

45}

46}

<7 ]
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Case Name:

ESTERIFICACION-HETEROGENEA.HSC

233

1
B LEGENDS
_i_ aspen E::Iington. MA Unit Set: Sl
T Date/Time: Wed June 17 17:04:10 2015
. .z .
- Workbook: . 1.3, Esterificacion- T.Heterogénea
8
m Material Streams Fluid Pkg: Al
111] Name mezclaV. Metanol Glicerina Biodiesel Aceite
12| Vapour Fraction 1.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
13] Temp (C) 64.61 25.00 25.00 25.07 60.00
14| Pressure (kPa) 101.3 101.3 101.3 101.3 101.3
15| Molar Flow (kgmole/h) 0.9173 23.37 9.255 23.35 8.623
16| Mass Flow (ka/h) 29.10 748.8 852.3 6582 6557
117 Liquid Volume Flow (m3/h) 3.647e-002 0.9410 0.6760 7.480 6.978
18| Heat Flow (kJh) -1.840e+005 -5.595e+006 -6.272e+006 -1.735e+007 -1.545e+007
|19] Name 11 10 9 8 7
20| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
21| Temperature C) 25.00 25.00 61.26 60.61 64.65
22| Pressure (kPa) 101.3 101.3 101.3 101.3 1013
23] Molar Flow (kgmole/h) 299.2 308.5 258.7 258.7 2353
24| Mass Flow (kg/h) 2.756e+004 2.841e+004 8865 8865 8116
25| Liquid Volume Flow (m3/h) 21.86 22.53 10.86 10.86 9.917
26| Heat Flow (kJh) -2.028e+008 -2.091e+008 -6.390e+007 -6.392e+007 -5.831e+007
27| Name 6 5 4 3 2
28| Vapour Fraction -0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
29| Temperature (C) 287.8 64.65 39.83 25.00 | 60.00
30| Pressure (kPa) 101.3 101.3 101.3 101.3 | 101.3
31| Molar Flow 1) 308.5 235.6 5441 301.1 | 266.4
32| Mass Flow (kg/h) 2.841e+004 8128 3.654e+004 2.773e+004 1.539e+004
33| Liquid Volume Flow (m3/h) 22.53 9.932 32.47 21.99 17.95
134] Heat Flow (kJh) -1.875e+008 -5.838e+007 -2.671e+008 -2.040e+008 -8.039e+007
35| Name 1
36| Vapour Fraction 0.0000
37| Temperature (C) 64.61
38| Pressure (kPa) 101.3
39| Molar Flow mole/h) 266.4
20| Mass Flow (kgh) 1.539e+004
141] Liquid Volume Flow (m3/h) 17.80
(42| Heat Flow (kJh) -7.919e+007
43 sua
Gl Compositions Fluid Pkg: Al
45| Name Metanol 9 8 mezclaV 1
46| Master Comp Mass Frac (Triolein*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.1575
47| Master Comp Mass Frac (Trilinolein*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0495
| 48] Master Comp Mass Frac (Tripalmitin®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.2014
49| Master Comp Mass Frac (Methanol) 1.0000 0.9085 0.9085 0.9869 0.5217
50| Master Comp Mass Frac (Glycerol) 0.0000 0.0605 0.0605 0.0000 0.0348
51| Master Comp Mass Frac (M-Oleate) 0.0000 0.0025 0.0025 0.0000 0.0015
52| Master Comp Mass Frac (M-Linoleate) 0.0000 0.0002 0.0002 0.0000 0.0001
53] Master Comp Mass Frac (M-Palmitate) 0.0000 0.0270 0.0270 0.0000 0.0318
54| Master Comp Mass Frac (Chloroform) rex i jokd ot s
|55] Master Comp Mass Frac (Methane) i e s e X
56 | Master Comp Mass Frac (1C160icAcid) 0.0000 0.0003 0.0003 0.0000 0.0010
57| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0000 0.0011 0.0011 0.0131 0.0006
58| Name 2 Biodiesel 4 5 6
59| Master Comp Mass Frac (Triolein*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
60| Master Comp Mass Frac (Trilinolein®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
61| Master Comp Mass Frac (Tripalmitin®) 0.0000 0.0001 0.0000 0.0000 0.0000
62| Master Comp Mass Frac (Methanol) 0.4752 0.0000 0.2002 0.9000 0.0000
63| Master Comp Mass Frac (Glycerol) 0.0794 0.0007 0.7922 0.0658 1.0000
64| Master Comp Mass Frac (M-Oleate) 0.1597 0.3701 0.0006 0.0027 0.0000
65| Master Comp Mass Frac (M-Linoleate; 0.0498 0.1163 0.0000 0.0002 0.0000
166 | Master Comp Mass Frac (M-Palmitate) 0.2342 0.5109 0.0066 0.0298 0.0000
67| Master Comp Mass Frac (Chloroform) b o - b i
68| Master Comp Mass Frac (Methane) xex i it ot s
69| Master Comp Mass Frac (1C160icAcid) 0.0010 0.0019 0.0001 0.0003 0.0000
70| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0006 0.0000 0.0003 0.0012 0.0000
7
]
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Case Name:

HETEROGENEA- ESTERIFICACION.HSC

Unit Set:

Sl

Date/Time:

Wed June 17 17:04:10 2015

Workbook: A

1.3: Esterificacion- T.Heterogénea (continued)

Compositions (continued) Fluid Pkg: Al
Name i 3 10 11 Glicerina
Master Comp Mass Frac (Triolein®) 0.0000 | 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Master Comp Mass Frac (Trilinolein*) 0.0000 | 0.0000 °| 0.0000 0.0000 0.0000
Master Comp Mass Frac (Tripalmitin*) 0.0000 | 0.0000 °| 0.0000 0.0000 0.0000
Master Comp Mass Frac (Methanol) 0.9000 | 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Master Comp Mass Frac (Glycerol) 0.0661 1| 1.0000 | 1.0000 1.0000 1.0000
17| Master Comp Mass Frac (M-Oleate) 0.0028 | 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
18| Master Comp Mass Frac (M-Linoleate) 0.0002 | 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
19| Master Comp Mass Frac (M-F 0.0294 | 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
20| Master Comp Mass Frac (Chloroform) il i i =
21| Master Comp Mass Frac (Methane) - i h - b
22| Master Comp Mass Frac (1C160oicAcid) 0.0003 | 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
23] Master Comp Mass Frac (H20) 0.0012 ] 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
24| Name Aceite
25| Master Comp Mass Frac (Triolein*) 0.3698 |
26| Master Comp Mass Frac (Trilinolein®) 0.1162 |
27| Master Comp Mass Frac (Tripalmitin®) 0.4728 |
23| Master Comp Mass Frac (Methanol) 0.0009 1
29| Master Comp Mass Frac (Glycerol) 0.0000 |
30| Master Comp Mass Frac (M-Oleate) 0.0000 |
31| Master Comp Mass Frac (M-Linoleate) 0.0000 |
32| Master Comp Mass Frac (M-Palmitate) 0.0383 |
33| Master Comp Mass Frac (Chloroform) X
34| Master Comp Mass Frac (Methane) i
35| Master Comp Mass Frac (1C16oicAcid) 0.0019 |
36| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0000 |
37
o] Energy Streams Fluid Pkg: Al
[39] Name | H1 | H2 | qc1 | qr3 | qc2
40| Heat Flow (kyh) | -2.069e+004 | 1.193e+006 | 2.338e+007 | 4.458e+007_| 2.156e+007
» Unit Ops
43 Operation Name Operation Type Feeds Products Ignored Calc Level
44 Mix-100 Mixer L] L No 5000
45 7
46| SET-1 Set No 500.0
=1 E-100 Heater L 8 No 5000 |
48 H1
49 v.100 Tank 8 ] No 5000 *
50 Aceite mezclaV
51] hoja de calculos Spreadsheet No 500.0
52 PBR-100 Plug Flow Reactor 2 2 No 500.0
53 H2
1541 T.100 Liquid-Liquid Extractor 3 4 No 2500
55 2 Biodiesel
56 | 4 6
|57 T-101 Distillation qR3 5 No 2500
58 qC1
59| RCY-1 Recycle 5 7 No 3500 '
60| RCY-2 Recycle 11 3 No 3500
5] E102 Cooler U . No 5000
62 qC2
199] TEE-100 Tee 10 1 No 5000
64 Glicerina
65 |
66 |
67 |
68 |
69 |
70 |
71
72|
73 |
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75| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 7.3 (25.0.0.7336) Page 2 of 2
Licensed to: LEGENDS * Spaciied by user.

234




Case Name:

NEUTRALIZACION -HETEROGENEA.HSC

1
B LEGENDS
_i_ aspen E::Iington. MA Unit Set: Sl
T Date/Time: Wed June 17 17:17:34 2015
. .z .

-Workbook: 5 1.4, Neutralizacion- T. Heterogénea

8
m Material Streams Fluid Pkg: Al
111] Name Metanol Glicerina Biodiesel Aceite 12

12| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 1.0000
13] Temp (C) 25.00 25.00 26.93 60.11 7| 60.51
14| Pressure (kPa) 101.3 101.3 101.3 101.3 | 101.3
15| Molar Flow (kgmole/h) 22.83 9.316 22.67 7.516 0.0000
16| Mass Flow (kg/h) 731.5 861.8 6383 6349 0.0000
117 Liquid Volume Flow (m3/h) 0.9192 0.6856 7.254 6.736 0.0000
18| Heat Flow (kJh) -5.466e+006 -6.315e+006 -1.674e+007 -1.479e+007 0.0000
|19] Name 11 10 9 8 7
20| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0001
21| Temperature C) 25.00 25.00 60.60 60.61 64.49 |
22| Pressure (kPa) 101.3 101.3 101.3 101.3 101.3 |
23] Molar Flow (kgmole/h) 301.2 310.5 225.5 225.5 202.7 |
24| Mass Flow (kg/h) 2.787e+004 2.873e+004 7230 7230 6499
25| Liquid Volume Flow (m3/h) 2217 22.85 9.084 9.084 8.165
26| Heat Flow (kJh) -2.042e+008 -2.105e+008 -5.307e+007 -5.307e+007 -4.760e+007
27| Name 6 5 4 3 2

28| Vapour Fraction 0.0010 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
29| Temperature (C) 281.0 64.48 38.43 25.00 | 60.00 |
30| Pressure (kPa) 101.3 101.3 101.3 101.3 | 101.3
31| Molar Flow 1) 310.5 202.8 513.3 303.0 | 233.0
32| Mass Flow (kg/h) 2.873e+004 6499 3.523e+004 2.803e+004 1.358e+004
33| Liquid Volume Flow (m3/h) 22.85 8.167 31.02 22.30 15.98
134] Heat Flow (kJh) -1.894e+008 -4.762e+007 -2.578e+008 -2.054e+008 -6.909e+007
35| Name 1

36| Vapour Fraction 0.0000

37| Temperature (C) 60.51

38| Pressure (kPa) 101.3

39| Molar Flow mole/h) 233.0
20| Mass Flow (kgh) 1.358e+004
141] Liquid Volume Flow (m3/h) 15.82
(42| Heat Flow (kJ/h) -6.786e+007

43 sua
™ Compositions Fluid Pkg: Al
45| Name Metanol Glicerina Biodiesel Aceite 12

46| Master Comp Mass Frac (Triolein*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.3900 | 0.0000
47| Master Comp Mass Frac (Trilinolein*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.1200 0.0000
| 48] Master Comp Mass Frac (Tripalmitin®) 0.0000 0.0000 0.0001 0.4900 | 0.0000
49| Master Comp Mass Frac (Methanol) 1.0000 0.0000 0.0004 0.0000 | 1.0000
50| Master Comp Mass Frac (Glycerol) 0.0000 0.9932 0.0008 0.0000 0.0000
51| Master Comp Mass Frac (M-Oleate) 0.0000 0.0007 0.3896 0.0000 | 0.0000
52| Master Comp Mass Frac (M-Linoleate) 0.0000 0.0001 0.1199 0.0000 | 0.0000
53] Master Comp Mass Frac (M-Palmitate) 0.0000 0.0061 0.4893 0.0000 0.0000
54| Master Comp Mass Frac (Chloroform) rex i jokd ot s
|55] Master Comp Mass Frac (Methane) i e s e X
56 | Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000
57| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
|58] Name 11 10 9 8 7

59| Master Comp Mass Frac (Triolein*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
60| Master Comp Mass Frac (Trilinolein®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
61| Master Comp Mass Frac (Tripalmitin®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
62| Master Comp Mass Frac (Methanol) 0.0000 0.0000 0.9991 0.9991 0.9990 |
63| Master Comp Mass Frac (Glycerol) 0.9932 0.9932 0.0005 0.0005 0.0005 |
64| Master Comp Mass Frac (M-Oleate) 0.0007 0.0007 0.0000 0.0000 0.0000 |
65| Master Comp Mass Frac (M-Linoleate; 0.0001 0.0001 0.0000 0.0000 0.0000 |
166 | Master Comp Mass Frac (M-Palmitate) 0.0061 0.0061 0.0004 0.0004 0.0005
67| Master Comp Mass Frac (Chloroform) b e - b i
68| Master Comp Mass Frac (Methane) xex e et ot s
69| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 |
70| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
7
]
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LEGENDS

Burlington, MA
usA

Case Name:

HETEROGENEA-NEUTRALIZACION.HSC

Unit Set:

Sl

Date/Time:

Wed June 17 17:17:34 2015

Workbook:

A 1.4, Neutralizacion- T. Heterogénea (continued)

Compositions (continued)

Fluid Pkg: All
Name 6 5 4 3 2
Master Comp Mass Frac (Triolein®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Master Comp Mass Frac (Trilinolein*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000
Master Comp Mass Frac (Tripalmitin*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000
Master Comp Mass Frac (Methanol) 0.0000 1.0000 0.1845 0.0000 0.4788
Master Comp Mass Frac (Glycerol) 0.9932 0.0000 0.8099 0.9932 0.0512
17| Master Comp Mass Frac (M-Oleate) 0.0007 0.0000 0.0006 0.0007 0.1832
18| Master Comp Mass Frac (M-Linoleate) 0.0001 0.0000 0.0000 0.0001 0.0563
19| Master Comp Mass Frac (M-F 0.0061 0.0000 0.0050 0.0060 °| 0.2305
20| Master Comp Mass Frac (Chloroform) e s i o]
21| Master Comp Mass Frac (Methane) - - i - =
22| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 °| 0.0000
23] Master Comp Mass Frac (H20) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
24| Name 1
25| Master Comp Mass Frac (Triolein*) 0.1824
26| Master Comp Mass Frac (Trilinolein®) 0.0561
27| Master Comp Mass Frac (Tripalmitin®) 0.2291
23| Master Comp Mass Frac (Methanol) 0.5320
29| Master Comp Mass Frac (Glycerol) 0.0002
30| Master Comp Mass Frac (M-Oleate) 0.0000
31| Master Comp Mass Frac (M-Linoleate) 0.0000
32| Master Comp Mass Frac (M-Palmitate) 0.0002
33| Master Comp Mass Frac (Chloroform) e
34| Master Comp Mass Frac (Methane) £
35| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000
36| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0000
37
o] Energy Streams Fluid Pkg: Al
[39] Name | H1 | H2 | H3 | Ha | 15
40| Heat Flow (kyh) | 351.0 | 1.233e+006 | 1.781e+007 | 3.859e+007_| 2.115e+007
» Unit Ops
43 Operation Name Operation Type Feeds Products Ignored Calc Level
44 Mix-100 Mixer L] L No 5000 -
45 7
46| SET-1 Set No 500.0
=1 E-100 Heater L 8 No 500.0 -
48 H1
49 v.100 Tank 8 ] No 500.0 ¢
50 Aceite 12
51] hoja de calculos Spreadsheet No 500.0
521 PBR-100 Plug Flow Reactor ! : No 500.0
53 H2
1541 T.100 Liquid-Liquid Extractor 3 4 No 2500 ¢
55 2 Biodiesel
56 | 4 6
57| T-101 Distillation H4 5 No 2500 *
58 H3
59| RCY-1 Recycle 5 7 No 3500 |
60| RCY-2 Recycle 11 3 No 3500 *
Il Cooler L 10 No 500.0 1
62 H5
199] TEE-100 Tee 10 1 No 5000
64 Glicerina
65 |
66 |
67 |
68 |
69 |
70 |
71
72|
73 |
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LEGENDS
aspen Burlington, MA
usA

Case Name:

HOMOGENEA- NEUTRALIZACION.HSC

Unit Set:

Date/Time:

Wed June 17 17:52:56 2015

Workbook: A

1.5, Neutralizacion- T. Homogénea (continued)

237

Compositions (continued) Fluid Pkg: Al
Name sulfato de sodio 20 21 22 23
Master Comp Mass Frac (Triolein) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Master Comp Mass Frac (1C16oicAcid) b ol =y 2 =
Master Comp Mass Frac (Methanol) 0.0000 0.9940 0.0000 0.0000 0.0000
Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 0.0000 0.0009 0.0000 0.0049
16| Master Comp Mass Frac (M-Oleate) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
| 17| Master Comp Mass Frac (Glycerol) 0.0002 0.0048 0.1883 0.0026 0.9715
18| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0008 0.0000 0.8088 0.9973 0.0132
19| Master Comp Mass Frac (H2SO4) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
20| Master Comp Mass Frac (Hypo20000*) 0.9990 0.0000 0.0020 0.0000 0.0104
21| Master Comp Mass Frac (M-F 0.0000 0.0005 0.0000 0.0000 0.0000
22| Master Comp Mass Frac (M-Linoleate; 0.0000 0.0006 0.0000 0.0000 0.0000
23| Master Comp Mass Frac (Trilino*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
24| Master Comp Mass Frac (tripalmitina®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
25| Name BPO 9 10 11 16
26| Master Comp Mass Frac (Triolein) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
| 27| Master Comp Mass Frac (1C16oicAcid) hisd ol 2 2 i
28| Master Comp Mass Frac (Methanol) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000
29| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 0.0000 0.0049 0.0000 0.0000
30| Master Comp Mass Frac (M-Oleate) 0.3895 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000
31| Master Comp Mass Frac (Glycerol) 0.0000 0.0026 0.9715 0.0029 | 0.0029
32| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0013 0.9973 0.0132 0.9971 0.9971
33| Master Comp Mass Frac (H2S04) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
34| Master Comp Mass Frac (Hypo20000*) 0.0000 0.0000 0.0104 0.0000 * 0.0000
35| Master Comp Mass Frac (M-Palmitate) 0.4895 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000
36| Master Comp Mass Frac (M-Li 0.1198 0.0000 0.0000 0.0000 °| 0.0000
37| Master Comp Mass Frac (Trilino*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
[38] Master Comp Mass Frac (tripalmitina*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000
139| Name 19
40| Master Comp Mass Frac (Triolein) 0.0000
41| Master Comp Mass Frac (1C16oicAcid) A
42| Master Comp Mass Frac (Methanol) 1.0000
43| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000
44| Master Comp Mass Frac (M-Oleate) 0.0000
45| Master Comp Mass Frac (Glycerol) 0.0000
| 46| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0000
47| Master Comp Mass Frac (H2504) 0.0000 |
48| Master Comp Mass Frac (Hypo20000*) 0.0000
49| Master Comp Mass Frac (M-Palmitate) 0.0000
50| Master Comp Mass Frac (M-Linoleate) 0.0000
51| Master Comp Mass Frac (Trilino*) 0.0000
52| Master Comp Mass Frac (tripalmitina®) 0.0000
53
 5¢ |
55 |
56 |
57 |
158
59
60
167}
162
63 |
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66 |
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68 |
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70
7
72}
73 |
74
75| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 7.3 (25.0.0.7336) Page 30f 3
Licensed to: LEGENDS * Spacified by user.




Case Name:

NEUTRALIZACION- HOMOGENEA.HSC

1
2 | LEGENDS
_3_ aspen E::Iington, MA Unit Set:
T Date/Time: Wed June 17 17:52:56 2015

[
— . .z ,
- Workbook: A 1.5, Neutralizacion- T. Homogénea

8
m Material Streams Fluid Pkg: Al
111] Name NBDPO metanol 1 NaOH 3

12| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
13] Temp (C) 60.11 ] 53.09 52.31 25.00 | 55.59
14| Pressure (kPa) 101.3 101.3 101.3 101.3 | 101.3
15| Molar Flow (kgmole/h) 7.516 76.66 78.25 1.587 85.77
16| Mass Flow (kg/h) 6349 1 2464 2527 63.49 8876
117 Liquid Volume Flow (m3/h) 6.814 3.092 3.128 3.562e-002 9.941
18| Heat Flow (kJh) -1.480e+007 -1.815e+007 -1.828e+007 -1.324e+005 -3.308e+007
|19] Name 4 5 6 T 8

20| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.2835
21| Temperature (C) 55.87 65.00 65.00 | 64.53 279.2
22| Pressure (kPa) 470.0 | 470.0 4700 101.3 1013
23] Molar Flow (kgmole/h) 85.77 85.77 85.77 54.12 31.65
24| Mass Flow (kg/h) 8876 8876 8876 1741 7135
25| Liquid Volume Flow (m3/h) 9.941 9.941 10.02 2.184 7.835
26| Heat Flow (kJh) -3.307e+007 -3.292e+007 -3.411e+007 -1.275e+007 -1.707e+007
27| Name Mezcla Agua Biodiesel 12 13

28| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.1720 1.0000
29| Temperature (C) 200.0 | 25.00 62.75 101.7 25.03
30| Pressure (kPa) 101.3 101.3 101.3 101.3 101.3
31| Molar Flow 1) 31.65 166.1 22.99 174.8 0.0000
32| Mass Flow (kg/h) 7135 3000 6387 3748 0.0000
33| Liquid Volume Flow (m3/h) 7.835 3.004 7.258 3.581 0.0000
134] Heat Flow (kJh) -1.913e+007 -4.737e+007 -1.637e+007 -5.013e+007 0.0000
35| Name 14 15 Acido Sulfurico 17 18

36| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
37| Temperature (C) 25.03 80.00 25.00 | 25.03 25.03
38| Pressure (kPa) 101.3 101.3 101.3 | 101.3 101.3
39| Molar Flow mole/h) 175.6 174.8 0.7504 0.0000 1748
140 Mass Flow (kg/) 3821 3748 73.60 | 0.0000 3722
141] Liquid Volume Flow (m3/h) 3.614 3.581 3.977e-002 0.0000 3.577
42| Heat Flow (kJh) -5.226e+007 -5.166e+007 -5.996e+005 0.0000 -5.274e+007
[43] Name sulfato de sodio 20 21 22 23

44| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.9532 1.0000 0.0000
45| Temperature (C) 25.03 64.53 111.0 111.0 111.0
46| Pressure (kPa) 101.3 101.3 1013 101.3 1013
47| Molar Flow (kgmole’h) 0.7027 54.11 1748 166.7 8.185
48| Mass Flow (kg/h) 99.24 1741 3722 3009 7132
49| Liquid Volume Flow (m3/h) 3.682e-002 2.184 3.577 3.013 0.5637
150 Heat Flow (kJh) 4.724e+005 -1.275e+007 7.275e+007 -3.972e+007 1.125e+008
51] Name BPO 9 10 11 16

52| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
53| Temperature (C) 25.00 | 25.00 25.00 | 25.00 | 25.00
54| Pressure (kPa) 101.3 101.3 1013 101.3 | 101.3 '
55| Molar Flow (kgmole’h) 22.99 166.7 8.185 167.7 | 1.533 |
56| Mass Flow (kg/h) 6387 3009 7132 3028 27.68
57| Liquid Volume Flow (m3/h) 7.258 3.013 0.5637 3.082 2.772e-002
58| Heat Flow (kJh) -1.684e+007 -4.752e+007 -5.253e+006 -4.781e+007 -4.370e+005
[59] Name 19

60| Vapour Fraction 0.0000

61| Temperature ) 25.00 |

62| Pressure (kPa) 101.3

63| Molar Flow mole/h) 22.55
64| Mass Flow (kg/h) 722.6

65| Liquid Volume Flow (m3/h) 0.9082

66| Heat Flow (kdh) -5.400e+006
67 |
68 |
69 |
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Case Name:

HOMOGENEA- NEUTRALIZACION.HSC

Unit Set:

Date/Time:

Wed June 17 17:52:56 2015

Workbook: A

1.5, Neutralizacion- T. Homogénea (continued)

Compositions Fluid Pkg: Al

Name NBDPO metanol 1 NaOH 3

Master Comp Mass Frac (Triolein) 0.3900 0.0000 0.0000 0.0000 0.2790

Master Comp Mass Frac (1C16oicAcid) b = el 2 =

Master Comp Mass Frac (Methanol) 0.0000 0.9958 0.9707 0.0000 0.2764

Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 0.0000 0.0251 1.0000 0.0072
16| Master Comp Mass Frac (M-Oleate) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
| 17| Master Comp Mass Frac (Glycerol) 0.0000 0.0034 0.0033 0.0000 0.0009
18| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
19| Master Comp Mass Frac (H2SO4) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
20| Master Comp Mass Frac (Hypo20000*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
21| Master Comp Mass Frac (M-F 0.0000 0.0004 0.0004 0.0000 0.0001
22| Master Comp Mass Frac (M-Linoleate; 0.0000 0.0004 0.0004 0.0000 0.0001
23| Master Comp Mass Frac (Trilino*) 0.1200 0.0000 0.0000 0.0000 0.0858
24| Master Comp Mass Frac (tripalmitina®) 0.4900 0.0000 0.0000 0.0000 0.3505
25| Name 4 5 6 7 8
26| Master Comp Mass Frac (Triolein) 0.2790 0.2790 0.0000 0.0000 0.0000
| 27| Master Comp Mass Frac (1C16oicAcid) hisd icc) el 2 i
28| Master Comp Mass Frac (Methanol) 0.2764 0.2764 0.1950 0.9940 0.0000
29| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0072 0.0072 0.0072 0.0000 0.0089
30| Master Comp Mass Frac (M-Oleate) 0.0000 0.0000 0.2803 0.0000 0.3487
31| Master Comp Mass Frac (Glycerol) 0.0009 0.0009 0.0789 0.0048 0.0970
32| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
33| Master Comp Mass Frac (H2S04) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
34| Master Comp Mass Frac (Hypo20000*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
35| Master Comp Mass Frac (M-Palmitate) 0.0001 0.0001 0.3523 0.0005 0.4382
36| Master Comp Mass Frac (M-Li 0.0001 0.0001 0.0863 0.0006 0.1072
37| Master Comp Mass Frac (Trilino*) 0.0858 0.0858 0.0000 0.0000 0.0000
[38] Master Comp Mass Frac (tripalmitina*) 0.3505 0.3505 0.0000 0.0000 0.0000
139| Name Mezcla Agua Biodiesel 12 13
40| Master Comp Mass Frac (Triolein) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
41| Master Comp Mass Frac (1C16oicAcid) iz i) ol 2 i
42| Master Comp Mass Frac (Methanol) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
43| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0089 0.0000 0.0000 0.0169 0.0000
44| Master Comp Mass Frac (M-Oleate) 0.3487 0.0000 0.3895 0.0000 0.0162
45| Master Comp Mass Frac (Glycerol) 0.0970 0.0029 0.0000 0.1870 0.0000
| 46| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0000 0.9971 0.0013 0.7960 0.8119
47| Master Comp Mass Frac (H2504) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
48| Master Comp Mass Frac (Hypo20000*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
49| Master Comp Mass Frac (M-Palmitate) 0.4382 0.0000 0.4895 0.0000 0.1719
50| Master Comp Mass Frac (M-Linoleate) 0.1072 0.0000 0.1198 0.0000 0.0000
51| Master Comp Mass Frac (Trilino*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
52| Master Comp Mass Frac (tripalmitina®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
53] Name 14 15 Acido Sulfurico 17 18
54| Master Comp Mass Frac (Triolein) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
55| Master Comp Mass Frac (1C160icAcid) iz = el % %
56| Master Comp Mass Frac (Methanol) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
57| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0009 0.0169 0.0000 0.0000 0.0009
53| Master Comp Mass Frac (M-Oleate) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0162 0.0000
59| Master Comp Mass Frac (Glycerol) 0.1834 0.1870 0.0000 0.0000 0.1883
60| Master Comp Mass Frac (H20) 0.7878 0.7960 0.0000 0.8119 0.8088
|61] Master Comp Mass Frac (H2S04) 0.0000 0.0000 1.0000 0.0000 0.0000
62| Master Comp Mass Frac (Hypo20000*) 0.0279 0.0000 0.0000 0.0000 0.0020
63| Master Comp Mass Frac (M-Palmitate) 0.0000 0.0000 0.0000 0.1719 0.0000
64| Master Comp Mass Frac (M-Linoleate; 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
65| Master Comp Mass Frac (Trilino*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
| 66| Master Comp Mass Frac (tripalmitina”) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
67 |
68 |
69 |
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Case Name: ESTERIFICACION- HOMOGENEA.HSC
Unit Set: Sl
Date/Time: Wed June 17 18:04:04 2015

Workbook: A

1.6, Esterificacion- T. Homogénea

Material Streams

ezl lzR el [d I~

240

Fluid Pkg: Al
Name Sulfato de sodio NaOH Metanol Glicerol Biodiesel
Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Temperature (C) 25.03 25.00 25.00 | 25.00 | 25.00 |
Pressure (kPa) 101.3 101.3 101.3 | 101.3 101.3
Molar Flow (kgmole/h) 0.7531 1.654 21.16 8.248 23.93
Mass Flow (kg/h) 106.6 66.16 677.9 716.7 6598
Name Agua Acido Sulfurico Aceite 23 22
Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 1.0000
Temperature C) 25.00 | 25.00 30.33 | 111.0 111.0
Pressure (kPa) 101.3 101.3 101.3 | 101.3 101.3
Molar Flow (kgmole/h) 165.8 0.7504 9.966 8.248 1664
22| Mass Flow (kg/h) 3000 ] 73.60 6616 716.7 3013
23| Name 21 20 19 18 17
24| Vapour Fraction 0.9528 0.0075 0.0000 0.0000 0.0000
25| Temperature ) 111.0 62.36 56.49 25.03 25.03
26| Pressure (kPa) 101.3 101.3 101.3 | 101.3 101.3
27| Molar Flow g ) 174.7 80.50 101.7 174.7 0.0000
23| Mass Flow (kg/h) 3730 2567 3245 3730 0.0000
129] Name 16 15 14 13 12
30| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 1.0000 0.1777
31| Temperature C) 25.00 | 80.00 25.03 25.03 101.3
32| Pressure (kPa) 101.3 1 101.3 101.3 101.3 101.3
33| Molar Flow (kgmole/h) 0.8160 174.7 175.4 0.0000 174.7
34| Mass Flow (kg/h) 14.76 3763 3837 0.0000 3763
35| Name 11 10 9 8 7
36| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0369 0.0075
37| Temperature (C) 25.00 65.83 25.00 | 269.8 62.36
38| Pressure (kPa) 101.3 ] 101.3 101.3 101.3 1013
39| Molar Flow (kgmole/h) 166.6 | 23.93 166.4 32.80 80.48
40| Mass Flow (kg/h) 3015 6598 3013 7361 2567
(21| Name 6 5 4 3 2
|42]| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
43| Temperature (C) 65.00 | 65.00 46.39 46.38 200.0 |
44| Pressure (kPa) 116.5 116.5 116.5 | 101.3 1013
45| Molar Flow (kgmole/h) 113.3 1133 113.3 113.3 32.80
46| Mass Flow (kg/h) 9928 9928 9928 9928 7361
47| Name 1
48| Vapour Fraction 0.0000
49| Temperature (C) 55.80
50| Pressure (kPa) 101.3
51| Molar Flow mole'h) 103.3
52| Mass Flow (kg/h) 3311
53 aas
o] Compositions Fluid Pkg: Al
55| Name Sulfato de sodio NaOH Metanol Glicerol Biodiesel
56 | Master Comp Mass Frac (Triolein) 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000 0.0000
57| Master Comp Mass Frac (1C160oicAcid) 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0175 0.0000
58| Master Comp Mass Frac (Methanol) 0.0000 0.0000 1.0000 | 0.0003 0.0006
59| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 1.0000 0.0000 | 0.0086 0.0000
160 | Master Comp Mass Frac (M-Oleate) 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000 0.3714
61| Master Comp Mass Frac (Glycerol) 0.0001 0.0000 0.0000 | 0.9591 0.0000
62| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0004 0.0000 0.0000 | 0.0145 0.0013
63| Master Comp Mass Frac (H2S04) 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000 0.0000
64| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.9995 0.0000 0.0000 | 0.0000 0.0000
65| Master Comp Mass Frac (M-Palmitate) 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000 0.5106
66 | Master Comp Mass Frac (M-Linoleate 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000 0.1160
67| Master Comp Mass Frac (Trilinoleina®) 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000 0.0000
68| Master Comp Mass Frac (tripalmitina®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
69 |
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~Workbook: A

1 1.6, Esterificacion- T. Homogénea (continued)

" Compositions (continued) Fluid Pkg: Al
111] Name | Agua Acido Sulfurico Aceite 23 22

12| Master Comp Mass Frac (Triolein) 0.0000 0.0000 * 0.3687 * 0.0000 0.0000
13| Master Comp Mass Frac (1C160icAcid) 0.0000 0.0000 * 0.0019 * 0.0175 0.0000
14| Master Comp Mass Frac (Methanol) 0.0048 0.0000 * 0.0072 * 0.0003 0.0063
15| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 0.0000 * 0.0000 * 0.0086 0.0000
16| Master Comp Mass Frac (M-Oleate) 0.0000 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000
| 17| Master Comp Mass Frac (Glycerol) 0.0026 0.0000 * 0.0000 * 0.9591 0.0026
18| Master Comp Mass Frac (H20) 0.9926 0.0000 * 0.0001 * 0.0145 0.9911
19| Master Comp Mass Frac (H2SO4) 0.0000 1.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000
20| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000
21| Master Comp Mass Frac (M-F 0.0000 0.0000 * 0.0380 * 0.0000 0.0000
22| Master Comp Mass Frac (M-Linoleate; 0.0000 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000
23| Master Comp Mass Frac (Trilinoleina*) 0.0000 0.0000 * 0.1152 - 0.0000 0.0000
24| Master Comp Mass Frac (tripalmitina®) 0.0000 0.0000 * 0.4689 - 0.0000 0.0000
25| Name 21 20 19 18 17

26| Master Comp Mass Frac (Triolein) 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
| 27| Master Comp Mass Frac (1C16oicAcid) 0.0034 0.0000 * 0.0000 0.0034 0.0033
28| Master Comp Mass Frac (Methanol) 0.0051 0.9940 - 0.9953 0.0051 0.0050
29| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0016 0.0000 * 0.0000 0.0016 0.0016
30| Master Comp Mass Frac (M-Oleate) 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
31| Master Comp Mass Frac (Glycerol) 0.1864 0.0000 * 0.0000 0.1864 0.1812
32| Master Comp Mass Frac (H20) 0.8034 0.0060 * 0.0047 0.8034 0.7811
33| Master Comp Mass Frac (H2S04) 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
34| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0278
35| Master Comp Mass Frac (M-Palmitate) 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
36| Master Comp Mass Frac (M-Li 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
37| Master Comp Mass Frac (Trilinoleina®) 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
[38] Master Comp Mass Frac (tripalmitina*) 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
139| Name 16 15 14 13 12

40| Master Comp Mass Frac (Triolein) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
41| Master Comp Mass Frac (1C16oicAcid) 0.0000 0.0033 0.0033 0.0000 0.0033
42| Master Comp Mass Frac (Methanol) 0.0048 0.0051 0.0050 0.1453 0.0051
43| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 0.0176 0.0016 0.0000 0.0176
44| Master Comp Mass Frac (M-Oleate) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0061 0.0000
45| Master Comp Mass Frac (Glycerol) 0.0026 0.1848 0.1812 0.0000 0.1848
| 46| Master Comp Mass Frac (H20) 0.9926 0.7892 0.7811 0.7243 0.7892
47| Master Comp Mass Frac (H2504) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
48| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 0.0278 0.0000 0.0000
49| Master Comp Mass Frac (M-Palmitate) 0.0000 0.0000 0.0000 0.1243 0.0000
50| Master Comp Mass Frac (M-Linoleate) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
51| Master Comp Mass Frac (Trilinoleina®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
52| Master Comp Mass Frac (tripalmitina®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
53] Name i1 10 9 8 7

54| Master Comp Mass Frac (Triolein) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
55| Master Comp Mass Frac (1C160icAcid) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0017 0.0000
56| Master Comp Mass Frac (Methanol) 0.0048 * 0.0006 0.0063 0.0012 0.9940
57| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0090 0.0000
58 | Master Comp Mass Frac (M-Oleate) 0.0000 * 0.3714 0.0000 0.3329 0.0000
59| Master Comp Mass Frac (Glycerol) 0.0026 * 0.0000 0.0026 0.0934 0.0000
60| Master Comp Mass Frac (H20) 0.9926 * 0.0013 0.9911 0.0001 0.0060
161] Master Comp Mass Frac (H2S04) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
62| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
63| Master Comp Mass Frac (M-Palmitate) 0.0000 * 0.5106 0.0000 0.4577 0.0000
64| Master Comp Mass Frac (M-Linoleate; 0.0000 * 0.1160 0.0000 0.1040 0.0000
65| Master Comp Mass Frac (Trilinoleina®) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
| 66| Master Comp Mass Frac (tripalmitina”) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
67 |

68 |

69 |
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s CaseName:  HOMOGENEA-ESTERIFICACIOHSG
2 | LEGENDS

3 aspen Burlington, MA Unit Set: Sl
7] usA
T Date/Time: Wed June 17 18:04:04 2015
| 6 |
~ Workbook: A  1.6: Esterificacion- T. Homogénea (continued)
% Compositions (continued) Fluid Pkg: Al
111] Name 6 5 4 2

12| Master Comp Mass Frac (Triolein) 0.0000 0.2457 0.2457 0.2457 0.0000
13| Master Comp Mass Frac (1C160icAcid) 0.0013 0.0013 0.0013 0.0013 0.0017
14| Master Comp Mass Frac (Methanol) 0.2579 0.3301 0.3301 0.3301 0.0012
15| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0067 0.0067 0.0067 0.0067 0.0090
16| Master Comp Mass Frac (M-Oleate) 0.2469 0.0000 0.0000 0.0000 0.3329
17| Master Comp Mass Frac (Glycerol) 0.0692 0.0000 0.0000 0.0000 0.0934
18| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0016 0.0016 0.0016 0.0016 0.0001
19| Master Comp Mass Frac (H2SO4) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
20| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
21| Master Comp Mass Frac (M-F 0.3394 0.0253 0.0253 0.0253 0.4577
22| Master Comp Mass Frac (M-Linoleate) 0.0771 0.0000 0.0000 0.0000 0.1040
23| Master Comp Mass Frac (Trilinoleina*) 0.0000 0.0768 0.0768 0.0768 0.0000
24| Master Comp Mass Frac (tripalmitina®) 0.0000 0.3125 0.3125 0.3125 0.0000
25| Name 1

26| Master Comp Mass Frac (Triolein) 0.0000
27| Master Comp Mass Frac (1C16oicAcid) 0.0000

28| Master Comp Mass Frac (Methanol) 0.9754

29| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0200

30| Master Comp Mass Frac (M-Oleate) 0.0000
31| Master Comp Mass Frac (Glycerol) 0.0000
32| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0047

33| Master Comp Mass Frac (H2S04) 0.0000

34| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000
35| Master Comp Mass Frac (M-Palmitate) 0.0000

36| Master Comp Mass Frac (M-Lii 0.0000

37| Master Comp Mass Frac (Trilinoleina®) 0.0000

38| Master Comp Mass Frac (tripalmitina®) 0.0000
39}
40}
41}
42}
43}
4 |
45 ]
46}
47}
£
49
50
Bl
52 |
53 |
54
55 |
56 |
57|
58
59|
60 |
61
62 |
63 |
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ANEXO B

- CaseName:  SINTESIS DE METANOL
| 2 | LEGENDS
_i_ aspen E:Arlington. MA Unit Set: Sl
T Date/Time: Jul /2015

6
— , .
Workbook: B 2.1, Sintesis de metanol

8
s Material Streams Fluid Pkg: Al
[11] Name 4 76 5 86 10

12| Vapour Fraction 1.0000 0.0000 1.0000 0.0000 1.0000
13| Temperature C) 950.0 | 950.0 7500 750.0 160.0
14| Pressure (kPa) 101.3 101.3 1013 1013 2819
15| Molar Flow (kgmole’h) 255.5 0.0000 255.5 0.0000 297.0
16| Mass Flow (kg/h) 3761 0.0000 3761 0.0000 4508
117] Liquid Volume Flow (m3/h) 7.745 0.0000 7.928 0.0000 8.677
18| Heat Flow (kJh) -1.733e+007 0.0000 -1.936e+007 0.0000 -3.419e+007
|19] Name 12 13 6 9 11

20| Vapour Fraction 1.0000 1.0000 1.0000 1.0000 1.0000
21| Temperature ©) 160.0 '} 385.5 300.0 335.1 3352
22| Pressure (kPa) 784.7 2184 101.3 | 2819 784.7
23| Molar Flow (kgmole’h) 297.0 297.0 255.5 297.0 297.0
24| Mass Flow (kg/h) 4508 4508 3761 4508 4508
125] Liquid Volume Flow (m3/h) 8.677 8.677 7.928 8.677 8.677
26| Heat Flow (kJh) -3.420e+007 -3.253e+007 -2.322e+007 -3.252e+007 -3.252e+007
27| Name 14 15 16 Agua 2

28| Vapour Fraction 1.0000 1.0000 1.0000 0.0000 0.0000
29| Temp ire (%)) 160.0 336.1 250.0 1| 25.00 | 25.00
30| Pressure (kPa) 2184 6078 6078 101.3 7| 1013
31| Molar Flow (kgmole/h) 297.0 297.0 297.0 78.29 41.47
32| Mass Flow (kg/h) 4508 4508 4508 1410 7472
33| Liquid Volume Flow (m3/h) 8.677 8.677 8.677 1.413 0.7487
34| Heat Flow (kJh) -3.423e+007 -3.256e+007 -3.342e+007 -2.236e+007 -1.184e+007
[35] Name 8 Raquis Vapor Raquis seco A-101in

36| Vapour Fraction 1.0000 0.2594 1.0000 0.5740 0.0000
37| Temperature (C) 160.0 | 25.00 100.0 | 100.0 7| 25.00
38| Pressure (kPa) 101.3 101.3 101.3 | 101.3 7| 101.3
33| Molar Flow (kgmole/h) 297.0 407.3 2026 204.7 9000 '
140 Mass Flow (kg/h) 4508 6000 3649 2351 1.621e+004
41| Liquid Volume Flow (m3/h) 8.677 7.501 3.657 3.844 16.25
42| Heat Flow (kJh) -3.419e+007 -6.206e+007 -4.848e+007 -3.363e+006 -2.570e+008
[43] Name A-101 out A-102in A-102 out A-103in A-103 out

44| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
45| Temperature (C) 50.59 25.00 53.89 25.00 | 52.43
46| Pressure (kPa) 101.3 101.3 101.3 101.3 7| 1013
47| Molar Flow (kgmole/h) 900.0 800.0 800.0 850.0 | 850.0
48| Mass Flow (kg/h) 1.621e+004 1.441e+004 1.441e+004 1.531e+004 1.531e+004
49| Liquid Volume Flow (m3/h) 16.25 14.44 14.44 15.34 15.34
50| Heat Flow (kJh) -2.554e+008 -2.285e+008 -2.268e+008 -2.428e+008 -2.411e+008
51| Name A-104in A-104 out 3 1 7

52| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 1.0000 1.0000 1.0000
53] Temperature (C) 25.00 1 52.90 100.0 | 187.8 269.6
54| Pressure (kPa) 101.8 1| 101.3 101.3 101.3 1013
55| Molar Flow (kgmole’h) 420.0 | 420.0 41.47 78.29 297.0
56| Mass Flow (kgh) 7566 7566 7472 1410 4508
57| Liquid Volume Flow (m3/h) 7.582 7.582 0.7487 1.413 8.677
58] Heat Flow (kJh) -1.200e+008 -1.191e+008 -9.927e+006 -1.850e+007 -3.315e+007
|59] Name A-100in A-100 out

60| Vapour Fraction 0.0000 0.0000

61| Temperature ) 25.00 1 53.59
62| Pressure (kPa) 101.3 101.3

63| Molar Flow (kgmole’h) 500.0 | 500.0
64| Mass Flow (kg/h) 9008 9008
65| Liquid Volume Flow (m3rh) 9.026 9.026
166 ] Heat Flow (kJh) -1.428e+008 -1.418e+008
67 |
65 |
69 |
70 |
71|
72 |
73|
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=N Case Name: SINTESIS DE METANOL
2 | LEGENDS
'i' aspen Esu:lington, MA Unit Set: Sl
T Date/Time: Jul /2015

6
— s . .
Workbook: B 2.1, Sintesis de metanol (continued)

8
| 9 | -

" Compositions Fluid Pkg: Al
11| Name 4 76 5 86 10

12| Comp Mole Frac (Carbon) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
13| Comp Mole Frac (Oxygen) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
14| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.4855 0.4855 0.5102 0.5102 0.4390
15| Comp Mole Frac (CO2) 0.0663 0.0663 0.0910 0.0910 0.0783
16| Comp Mole Frac (CO) 0.2749 0.2749 0.2502 0.2502 0.2153
17| Comp Mole Frac (Methane) 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001
18| Comp Mole Frac (H20) 0.1733 0.1733 0.1486 0.1486 0.2675
|19] Name 12 13 6 9 11

20| Comp Mole Frac (Carbon) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
21| Comp Mole Frac (Oxygen) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
22| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.4390 0.4390 0.5102 0.4390 0.4390
23] Comp Mole Frac (CO2] 0.0783 0.0783 0.0910 0.0783 0.0783
24| Comp Mole Frac (CO) 0.2153 0.2153 0.2502 0.2153 0.2153
25| Comp Mole Frac (Methane) 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001
26| Comp Mole Frac (H20) 0.2675 0.2675 0.1486 0.2675 0.2675
[27] Name 14 15 16 Agua 2

28| Comp Mole Frac (Carbon) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000
23] Comp Mole Frac (Oxygen) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000
30| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.4390 0.4390 0.4390 0.0000 * 0.0000
31| Comp Mole Frac (CO2) 0.0783 0.0783 0.0783 0.0000 * 0.0000
32| Comp Mole Frac (CO) 0.2153 0.2158 0.2153 0.0000 * 0.0000
33| Comp Mole Frac (Methane) 0.0001 0.0001 0.0001 0.0000 * 0.0000
3¢| Comp Mole Frac (H20) 0.2675 0.2675 0.2675 1.0000 * 1.0000
35| Name 8 Raquis Vapor Raquis seco A-101in

36| Comp Mole Frac (Carbon) 0.0000 0.2141 - 0.0000 0.4260 0.0000
37| Comp Mole Frac (Oxygen) 0.0000 0.0673 0.0000 0.1340 0.0000
38| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.4390 0.1837 * 0.0000 0.3655 0.0000
33| Comp Mole Frac (CO2) 0.0783 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
40| Comp Mole Frac (CO) 0.2153 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
41| Comp Mole Frac (Methane) 0.0001 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
42| Comp Mole Frac (H20) 0.2675 0.5348 - 1.0000 0.0745 1.0000
[43] Name A-101 out A-102in A-102 out A-108in A-103 out

44| Comp Mole Frac (Carbon) 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 * 0.0000
45| Comp Mole Frac (Oxygen) 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 * 0.0000
46| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 * 0.0000
47| Comp Mole Frac (CO2) 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 * 0.0000
48| Comp Mole Frac (CO) 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 * 0.0000
49| Comp Mole Frac (Methane) 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 * 0.0000
50| Comp Mole Frac (H20) 1.0000 1.0000 * 1.0000 1.0000 - 1.0000
51| Name A-104in A-104 out 3 1 7

52| Comp Mole Frac (Carbon) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
53] Comp Mole Frac (Oxygen) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
54| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.4390
55| Comp Mole Frac (CO2) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0783
56| Comp Mole Frac (CO) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.2153
57| Comp Mole Frac (Methane) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0001
158| Comp Mole Frac (H20) 1.0000 * 1.0000 1.0000 1.0000 0.2675
159 Name A-1001in A-100 out

60| Comp Mole Frac (Carbon) 0.0000 * 0.0000

61| Comp Mole Frac (Oxygen) 0.0000 * 0.0000

62| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.0000 * 0.0000

63| Comp Mole Frac (CO2) 0.0000 * 0.0000

64| Comp Mole Frac (CO) 0.0000 * 0.0000

65| Comp Mole Frac (Methane) 0.0000 * 0.0000
166 | Comp Mole Frac (H20) 1.0000 - 1.0000
67 |
68 |
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Case Name: SINTESIS DE METANOL

LEGENDS
aspen
Burlington, MA Unit Set: Sl
UsA
Date/Time: Jul /2015

Workbook: B 2.1, Sintesis de metanol (continued)

Material Streams

ekl ~] - [~T-

Fluid Pkg: Al
Name 16 18 ig 20 21
Vapour Fraction 1.0000 1.0000 1.0000 0.4385 1.0000
Temperature () 250.0 250.0 - 250.0 50.00 | 50.00
Pressure (kPa) 6078 6078 6078 6078 6078
Molar Flow (kgmole/h) 297.0 407.1 279.0 279.0 1223
Mass Flow (kg/h) 4508 8537 8537 8537 4477
17| Liquid Volume Flow (m3/h) 8.677 15.92 10.70 10.70 5.987
18| Heat Flow (kJh) -3.346e+007 -7.066e+007 -7.486e+007 -8.304e+007 -3.972e+007
(19| Name 24 Reciclo 17 25 27
20| Vapour Fraction 0.0000 1.0000 1.0000 0.0971 1.0000
21| Temperature (C) 50.00 50.00 182.4 39.71 10.00
22| Pressure (kPa) 6078 6078 6078 101.3 | 101.3
23| Molar Flow (kgmole/h) 156.7 110.1 4071 156.7 13.10
24| Mass Flow (kgh) 4060 4029 8537 4060 5685
25| Liquid Volume Flow (m3/h) 4.713 5.388 14.06 4.713 0.6909
26| Heat Flow (kJh) -4.331e+007 -3.575e+007 -6.921e+007 -4.331e+007 -5.075e+006
27| Name 28 26 32 29 30
28| Vapour Fraction 0.0000 0.0836 1.0000 0.0000 0.0000
29| Temperature (C) 10.00 10.00 67.64 67.64 99.95
30| Pressure (kPa) 101.3 101.3 101.3 101.3 101.3
31| Molar Flow (kgmole/h) 143.6 156.7 0.8468 130.0 12.73
32| Mass Flow (kg/) 3491 4060 30.00 3232 229.3
33| Liquid Volume Flow (m3/h) 4.022 4.713 3.653e-002 3.756 0.2298
34| Heat Flow (kJ/h) -3.874e+007 -4.382e+007 -2.421e+005 -3.406e+007 -3.569e+006
35] Name 31 Metanol 33 Agua?2 23
38| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 1.0000 0.0000 1.0000
37| Temperature (C) 99.95 62.29 62.29 99.95 50.00
38| Pressure (kPa) 101.3 101.3 101.3 101.3 6078
39| Molar Flow kgmole/h) 66.63 63.16 0.2000 79.36 1101
40| Mass Flow (kg/h) 1201 2024 6.807 1430 4029
41| Liquid Volume Flow (m3/h) 1.203 2.544 8.489¢-003 1.433 5.388
42| Heat Flow (kJh) -1.868e+007 -1.502e+007 -4.637e+004 -2.225e+007 -3.575e+007
143] Name 22 A-107in A-107 out 1
44| Vapour Fraction 1.0000 0.0000 0.0000 1.0000
45| Temperature C) 50.00 25.00 53.41 250.0 |
46| Pressure (kPa) 6078 101.3 101.3 6078
47] Molar Flow (kgmole/h) 12.23 3700 3700 297.0 |
48| Mass Flow (kg/h) 447.7 6.666e+004 6.666e+004 4508
149] Liquid Volume Flow (m3/h) 0.5987 66.79 66.79 8.677
50| Heat Flow (kJh) -3.972e+006 -1.059e+009 -1.051e+009 -3.346e+007
51 -
] Compositions Fluid Pkg: Al
53] Name 16 18 19 20 21
54| Comp Mole Frac (Methane) 0.0001 | 0.0004 0.0005 0.0005 0.0012
55| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.4390 0.5240 0.0759 0.0759 0.1726
56| Comp Mole Frac (CO) 0.2153 | 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
57| Comp Mole Frac (CO2) 0.0783 | 0.4352 0.4054 0.4054 0.8173
58| Comp Mole Frac (H20) 0.2675 0.0386 0.2859 0.2859 0.0021
59| Comp Mole Frac (Methanol) 0.0000 0.0019 0.2322 0.2322 0.0069
160 | Name 24 Reciclo 17 25 27
61| Comp Mole Frac (Methane) 0.0000 0.0012 0.0004 0.0000 0.0000
62| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.0005 0.1725 0.3669 0.0005 0.0056
63| Comp Mole Frac (CO) 0.0000 0.0000 0.1571 0.0000 0.0000
64| Comp Mole Frac (CO2) 0.0838 0.8173 0.2781 0.0838 0.9678
65| Comp Mole Frac (H20) 0.5075 0.0021 0.1957 0.5075 0.0050
66| Comp Mole Frac (Methanol) 0.4082 0.0069 0.0019 0.4082 0.0215
67] Name 28 26 32 29 30
68| Comp Mole Frac (Methane) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
69| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.0000 0.0005 0.0000 0.0000 0.0000
70| Comp Mole Frac (CO) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
71| Comp Mole Frac (CO2) 0.0031 0.0838 0.4233 0.0007 0.0000
72| Comp Mole Frac (H20) 0.5533 0.5075 0.1196 0.5124 1.0000
73] Comp Mole Frac (Methanol) 0.4435 0.4082 0.4571 0.4869 0.0000
74
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Case Name:

SINTESIS DE METANOL

1
| 2 | LEGENDS
| 3 | aspen Burlington, MA Unit Set:
4 UsA
T Date/Time: Jul 2015
6
L5 | , . -
Workbook: B 2.1, Sintesis de metanol (continued)
8
1’;0 Compositions (continued) Fluid Pkg: Al
11| Name 31 Metanol 33 Agua 2 23
12| Comp Mole Frac (Methane) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0012
13| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.1726
14| Comp Mole Frac (CO) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
15| Comp Mole Frac (CO2) 0.0000 0.0010 0.1667 0.0000 0.8173
16| Comp Mole Frac (H20) 0.9997 0.0000 0.0000 0.9997 0.0021
17] Comp Mole Frac (Methanol) 0.0003 0.9990 0.8333 0.0003 0.0069
18| Name 22 A-1071in A-107 out 1
19| Comp Mole Frac (Methane) 0.0012 0.0000 * 0.0000 0.0001 *
20| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.1726 0.0000 * 0.0000 0.4390 *
21| Comp Mole Frac (CO) 0.0000 0.0000 - 0.0000 0.2153 *
22| Comp Mole Frac (CO2) 0.8173 0.0000 * 0.0000 0.0783 *
23| Comp Mole Frac (H20) 0.0021 1.0000 * 1.0000 0.2675 *
24| Comp Mole Frac (Methanol) 0.0069 0.0000 * 0.0000 0.0000 *
25 |
26 |
27 |
28 |
29 |
30|
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32|
33|
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Case Name:

PRODUCCION DE HIDROGENO

247

1
2 | LEGENDS
_3_ aspen E::Iington, MA Unit Set:
T Date/Time: Jul /2015
[
— .z . -
%Workbook: B 2.2, Produccion de Hidrogeno
m Material Streams Fluid Pkg: Al
111] Name 4 50 9 11 12
12| Vapour Fraction 1.0000 0.0000 1.0000 1.0000 1.0000
13] Temp (C) 820.0 820.0 160.0 | 160.0 7| 3144
14| Pressure (kPa) 101.3 101.3 249.0 6122 1505
15| Molar Flow (kgmole/h) 235.2 0.0000 2735 2735 2735
16| Mass Flow (kg/h) 3408 0.0000 4098 4098 4098
117 Liquid Volume Flow (m3/h) 7.334 0.0000 8.025 8.025 8.025
18| Heat Flow (kJh) -1.441e+007 0.0000 -2.856e+007 -2.856e+007 -2.723e+007
|19] Name 5 10 13 14 17
20| Vapour Fraction 1.0000 1.0000 1.0000 1.0000 1.0000
21| Temperature C) 226.6 314.2 160.0 314.7 2827
22| Pressure (kPa) 101.3 | 612.2 15056 3700 3000
23] Molar Flow (kgmole/h) 235.2 2735 2735 2735 2740
24| Mass Flow (kg/h) 3408 4098 4098 4098 4098
25| Liquid Volume Flow (m3/h) 7.334 8.025 8.025 8.025 8.494
26| Heat Flow (kJh) -1.899e+007 -2.723e+007 -2.858e+007 -2.725e+007 -2.809e+007
27| Name 18 65 20 21 78
28| Vapour Fraction 1.0000 0.0000 0.9983 1.0000 0.0000
29| Temperature (C) 390.0 390.0 1191 200.0 200.0
30| Pressure (kPa) 3000 3000 2500 | 2500 2500
31| Molar Flow 1) 274.0 0.0000 2740 2740 0.0000
32| Mass Flow (kg/h) 4098 0.0000 4098 4098 0.0000
33| Liquid Volume Flow (m3/h) 9.230 0.0000 9.230 9.766 0.0000
134] Heat Flow (kJh) -2.809e+007 0.0000 -3.056e+007 -3.056e+007 0.0000
35| Name 15 55 Hidrégeno 22 1
36| Vapour Fraction 1.0000 0.0000 1.0000 1.0000 1.0000
37| Temperature (C) 850.0 | 850.0 199.3 199.3 130.0
38| Pressure (kPa) 3700 3700 2500 | 101.3 101.3
39| Molar Flow mole/h) 274.0 0.0000 1399 1340 97.00
140 Mass Flow (kg/) 4098 0.0000 282.1 3816 1747
141] Liquid Volume Flow (m3/h) 8.494 0.0000 4.038 5.727 1.751
42| Heat Flow (kJh) -2.270e+007 0.0000 7.052e+005 -3.127e+007 -2.312e+007
43| Name 2 3 7 Agua 16
44| Vapour Fraction 1.0000 1.0000 1.0000 0.0000 1.0000
45| Temperature C) 130.0 130.0 160.0 | 25.00 | 283.2
46| Pressure (kPa) 101.3 101.3 101.3 101.3 7| 3700
47| Molar Flow (kgmole’h) 58.71 38.28 2735 97.00 | 2740
48| Mass Flow (kg/h) 1058 689.7 4098 1747 4098
49| Liquid Volume Flow (m3/h) 1.060 0.6911 8.025 1.751 8.494
150 Heat Flow (kJh) -1.399e+007 -9.124e+006 -2.856e+007 -2.770e+007 -2.809e+007
51] Name 19 8 A-101in A-101 out A-102in
52| Vapour Fraction 0.9950 1.0000 0.0000 0.0000 0.0000
53| Temperature (C) 123.3 1 314.2 25.00 | 50.00 | 25.00
54| Pressure (kPa) 3000 249.0 101.3 | 101.3 101.3
55| Molar Flow (kgmole’h) 274.0 273.5 7342 7342 650.0
56| Mass Flow (kg/h) 4098 4098 1.323e+004 1.323e+004 1.171e+004
57| Liquid Volume Flow (m3/h) 9.230 8.025 13.25 13.25 11.73
58| Heat Flow (kJh) -3.056e+007 -2.722e+007 -2.097e+008 -2.084e+008 -1.856e+008
59| Name A-102 out A-108in A-103 out A-104in A-104 out
60| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
61| Temperature (C) 53.30 25.00 53.45 25.00 53.33
62| Pressure (kPa) 101.3 101.3 1013 101.3 1013
63| Molar Flow mole/h) 650.0 650.0 650.0 1200 1200
164] Mass Flow (kg/h) 1.171e+004 1.171e+004 1.171e+004 2.162e+004 2.162e+004
65| Liquid Volume Flow (m3/h) 11.73 11.73 11.73 21.66 21.66
66| Heat Flow (kJh) -1.843e+008 -1.856e+008 -1.843e+008 -3.427e+008 -3.402e+008
167 Name Raquis Vapor Raquis seco 6 A-100in
68| Vapour Fraction 0.2594 1.0000 0.5740 1.0000 0.0000
69| Temperature C) 25.00 | 100.0 100.0 2115 25.00
70| Pressure (kPa) 101.3 1 101.3 101.3 | 101.3 101.3
71] Molar Flow mole’h) 407.3 202.6 2047 2735 220.0
72| Mass Flow (kg/h) 6000 | 3649 2351 4098 3963
73| Liquid Volume Flow (m3/h) 7.501 3.657 3.844 8.025 3.971
74| Heat Flow (kJh) -6.206e+007 -4.848e+007 -3.363e+006 -2.812e+007 -6.283e+007
75| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 7.3 (25.0.0.7336) Page 10f3
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Case Name:

PRODUCCION DE HIDROGENO
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1
2 | LEGENDS
_i_ aspen Esu:lingmn. MA Unit Set: Sl
T Date/Time: Jul /2015
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%Workbook: B 2.2, Produccion de Hidrégeno(continued)
% Material Streams (continued) Fluid Pkg: Al
11| Name A-100 out

12| Vapour Fraction 0.0000

13| Temp (C) 52.54

14| Pressure (kPa) 101.3

15| Molar Flow (kgmole/h) 220.0

16| Mass Flow (kg/h) 3963
117 Liquid Volume Flow (m3/h) 3.971
18| Heat Flow (kJh) -6.239e+007
19| A

5 Compositions Fluid Pkg: Al
21| Name 4 50 9 11 12
22| Comp Mole Frac (Carbon) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
23] Comp Mole Frac (Oxygen) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
24| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.5170 0.5170 0.4446 0.4446 0.4446
25| Comp Mole Frac (CO2) 0.0663 0.0663 0.0570 0.0570 0.0570
26| Comp Mole Frac (CO) 0.3028 0.3028 0.2604 0.2604 0.2604
27| Comp Mole Frac (Methane) 0.0017 0.0017 0.0014 0.0014 0.0014
28| Comp Mole Frac (H20) 0.1123 0.1123 0.2366 0.2366 0.2366
29| Name 5 10 13 14 17
30| Comp Mole Frac (Carbon) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
31| Comp Mole Frac (Oxygen) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
32| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.5170 0.4446 0.4446 0.4446 0.5038
33| Comp Mole Frac (CO2) 0.0663 0.0570 0.0570 0.0570 0.1143
34| Comp Mole Frac (CO) 0.3028 0.2604 0.2604 0.2604 0.2034
35| Comp Mole Frac (Methane) 0.0017 0.0014 0.0014 0.0014 0.0006
36] Comp Mole Frac (H20) 0.1128 0.2366 0.2366 0.2366 01779
137] Name 18 65 20 21 78
38| Comp Mole Frac (Carbon) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
39| Comp Mole Frac (Oxygen) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
40| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.5962 0.5962 0.5962 0.6634 0.0069
41] Comp Mole Frac (CO2) 0.2067 0.2067 0.2067 0.2739 0.0408
42| Comp Mole Frac (CO) 0.1110 0.1110 0.1110 0.0438 0.0005
43| Comp Mole Frac (Methane) 0.0006 0.0006 0.0006 0.0006 0.0000
44| Comp Mole Frac (H20) 0.0855 0.0855 0.0855 0.0183 0.9519
45] Name 15 55 Hidrégeno 22 1
46| Comp Mole Frac (Carbon) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
47| Comp Mole Frac (Oxygen) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
23| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.5038 0.5038 1.0000 0.3119 0.0000
49| Comp Mole Frac (CO2) 0.1143 0.1143 0.0000 0.5599 0.0000
50| Comp Mole Frac (CO) 0.2034 0.2034 0.0000 0.0896 0.0000
51| Comp Mole Frac (Methane) 0.0006 0.0006 0.0000 0.0012 0.0000
52| Comp Mole Frac (H20) 0.1779 0.1779 0.0000 0.0375 1.0000
53| Name 2 3 7 Agua 16
54| Comp Mole Frac (Carbon) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000
55| Comp Mole Frac (Oxygen) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000
56| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.0000 0.0000 0.4446 0.0000 * 0.5038
57| Comp Mole Frac (CO2) 0.0000 0.0000 0.0570 0.0000 * 0.1143
58| Comp Mole Frac (CO) 0.0000 0.0000 0.2604 0.0000 * 0.2034
59| Comp Mole Frac (Methane) 0.0000 0.0000 0.0014 0.0000 * 0.0006
160] Comp Mole Frac (H20) 1.0000 1.0000 0.2366 1.0000 * 0.1779
[61] Name 19 8 A-101in A-101 out A-102in
62| Comp Mole Frac (Carbon) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000
63| Comp Mole Frac (Oxygen) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000
54| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.5962 0.4446 0.0000 * 0.0000 0.0000
65| Comp Mole Frac (CO2) 0.2067 0.0570 0.0000 * 0.0000 0.0000
66| Comp Mole Frac (CO) 0.1110 0.2604 0.0000 * 0.0000 0.0000
67| Comp Mole Frac (Methane) 0.0006 0.0014 0.0000 * 0.0000 0.0000
168] Comp Mole Frac (H20) 0.0855 0.2366 1.0000 * 1.0000 1.0000
69 |
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Case Name:

PRODUCCION DE HIDROGENO

1
| 2 | LEGENDS
| 3 | aspen Burlington, MA Unit Set: Sl

4 UsA
T Date/Time: Jul /2015
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“Workbook: B 2.2, Produccién de Hidrégeno (continued)
% Compositions (continued) Fluid Pkg: Al
11| Name A-102 out A-108in A-103 out A-104in A-104 out

12| Comp Mole Frac (Carbon) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
13| Comp Mole Frac (Oxygen) 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
14| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
15| Comp Mole Frac (CO2) 0.0000 0.0000 °| 0.0000 0.0000 0.0000
16| Comp Mole Frac (CO) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
17| Comp Mole Frac (Methane) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
18| Comp Mole Frac (H20) 1.0000 1.0000 * 1.0000 1.0000 1.0000
19| Name Raquis Vapor Raquis seco 6 A-100in

20| Comp Mole Frac (Carbon) 0.2141 0.0000 0.4260 0.0000 0.0000
21| Comp Mole Frac (Oxygen) 0.0673 0.0000 0.1340 0.0000 0.0000
22| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.1837 0.0000 0.3655 0.4446 0.0000
23] Comp Mole Frac (CO2] 0.0000 0.0000 0.0000 0.0570 0.0000
24| Comp Mole Frac (CO) 0.0000 0.0000 0.0000 0.2604 0.0000
25| Comp Mole Frac (Methane) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0014 0.0000
26| Comp Mole Frac (H20) 0.5348 1.0000 0.0745 0.2366 1.0000
27| Name A-100 out

28| Comp Mole Frac (Carbon) 0.0000

29| Comp Mole Frac (Oxygen) 0.0000

30| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.0000

31| Comp Mole Frac (CO2) 0.0000

32| Comp Mole Frac (CO) 0.0000

33| Comp Mole Frac (Methane) 0.0000

34| Comp Mole Frac (H20) 1.0000
% Energy Streams Fluid Pkg: Al
|37] Name Q-101 Q-102 Q-108 Q-104 Q-105
138 | Heat Flow (kJ/h) 2.949e+006 1.334e+006 1.334e+006 1.333e+006 1.332e+006
33| Name Q-100 Q-107 Q-106 Q-108
140] Heat Flow (kJ/h) 1.021e+007 4.547e+006 5.388e+006 4.587e+006

4
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Case Name:

SINTESIS DE FISCHER-TROPSCH
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1
2 | LEGENDS
_i_ aspen Esu:lingmn. MA Unit Set: Sl
T Date/Time: Jul /2015

6
— , . .
-Workbook: B 2.3, Sintesis de Fischer-Tropsch

8
% Material Streams Fluid Pkg: Al
11| Name Agua 1 Vapor 1 15 3

12| Vapour Fraction 0.0000 1.0000 1.0000 0.0000 1.0000
13] Temp (C) 25.00 138.5 950.0 950.0 650.0
14| Pressure (kPa) 101.3 101.3 101.3 101.3 101.3
15| Molar Flow (kgmole/h) 78.29 78.29 255.5 0.0000 2555
16| Mass Flow (kg/h) 1410 1410 3761 0.0000 3761
117 Liquid Volume Flow (m3/h) 1.413 1.413 7.745 0.0000 8.071
18| Heat Flow (kJ/h) -2.236e+007 -1.863e+007 -1.733e+007 0.0000 -2.043e+007
|19] Name 20 6 8 9 4

20| Vapour Fraction 0.0000 1.0000 1.0000 1.0000 1.0000
21| Temperature ) 650.0 160.0 160.0 3378 160.0
22| Pressure (kPa) 101.3 281.9 784.7 2184 1013
23] Molar Flow (kgmole/h) 0.0000 255.5 285.5 2555 2555
24| Mass Flow (kg/h) 0.0000 3761 3761 3761 3761
25| Liquid Volume Flow (m3/h) 0.0000 8.071 8.071 8.071 8.071
26| Heat Flow (kJ/h) 0.0000 -2.455e+007 -2.455e+007 -2.311e+007 -2.455e+007
27| Name 5 7 10 11 12
28| Vapour Fraction 1.0000 1.0000 1.0000 1.0000 1.0000
29| Temperature (C) 337.5 337.6 160.0 338.3 250.0
30| Pressure (kPa) 281.9 784.7 2184 6078 6078
31| Molar Flow (kgmole/h) 255.5 255.5 285.5 2555 255.5
32| Mass Flow (kg/h) 3761 3761 3761 3761 3761
33| Liquid Volume Flow (m3/h) 8.071 8.071 8.071 8.071 8.071
134] Heat Flow (kJ/h) -2.311e+007 -2.311e+007 -2.456e+007 -2.311e+007 -2.384e+007
35| Name 2 Raquiz Agua Raquiz seco A-101in
36| Vapour Fraction 1.0000 0.2594 1.0000 0.5740 0.0000
37| Temperature (C) 530.0 25.00 100.0 100.0 7| 25.00
38| Pressure (kPa) 101.3 101.3 101.3 101.3 101.3
39| Molar Flow (kgmole/h) 255.5 407.3 202.6 204.7 2000
140 Mass Flow (kg/h) 3761 6000 3649 2351 3.603e+004
141] Liquid Volume Flow (m3/h) 7.745 7.501 3.657 3.844 36.10
42| Heat Flow (kJ/h) -2.106e+007 -6.206e+007 -4.848e+007 -3.363e+006 -5.712e+008
[43] Name A-101 out A-102in A-102 out A-108in A-103 out
44| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
45| Temperature C) 53.31 25.00 53.33 25.00 | 53.38
46| Pressure (kPa) 101.3 101.3 101.3 1013 7| 101.3
47| Molar Flow (kgmole/h) 2000 700.0 700.0 700.0 700.0
48| Mass Flow (kg/h) 3.603e+004 1.261e+004 1.261e+004 1.261e+004 1.261e+004
49| Liquid Volume Flow (m3/h) 36.10 12.64 12.64 12.64 12.64
150 Heat Flow (kJ/h) -5.671e+008 -1.999e+008 -1.985e+008 -1.999e+008 -1.985e+008
51| Name A-104in A-104 out A-105in A-105 out 13
52| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.8997
53| Temperature (C) 25.00 53.51 25.00 53.79 25.00
54| Pressure (kPa) 101.3 101.3 101.3 101.3 101.3
55| Molar Flow (kgmole/h) 700.0 700.0 350.0 350.0 255.5
56| Mass Flow (kg/h) 1.261e+004 1.261e+004 6305 6305 3761
57| Liquid Volume Flow (m3/h) 12.64 12.64 6.318 6.318 8.071
58| Heat Flow (kJ/h) -1.999e+008 -1.985e+008 -9.996e+007 -9.923e+007 -2.673e+007
59 e
o] Compositions Fluid Pkg: Al
61| Name Agua 1 Vapor 1 15 3
62| Comp Mole Frac (Carbon) 0.0000 | 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
63| Comp Mole Frac (Oxygen) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
64| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.0000 0.0000 0.4855 0.4855 0.5294
65| Comp Mole Frac (CO2) 0.0000 0.0000 0.0663 0.0663 0.1102
66| Comp Mole Frac (CO) 0.0000 | 0.0000 0.2749 0.2749 0.2310
67| Comp Mole Frac (Methane) 0.0000 0.0000 0.0001 0.0001 0.0001
168 Comp Mole Frac (H20) 1.0000 1.0000 0.1733 0.1733 0.1293
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%Workbook: B 2.3, Sintesis de Fischer-Tropsch (continued)
% Compositions (continued) Fluid Pkg: Al
11| Name 20 6 8 9 4

12| Comp Mole Frac (Carbon) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
13| Comp Mole Frac (Oxygen) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
14| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.5294 0.5294 0.5294 0.5294 0.5294
15| Comp Mole Frac (CO2) 0.1102 0.1102 0.1102 0.1102 0.1102
16| Comp Mole Frac (CO) 0.2310 0.2310 0.2310 0.2310 0.2310
17| Comp Mole Frac (Methane) 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001
18| Comp Mole Frac (H20) 0.1293 0.1293 0.1293 0.1293 0.1293
|19] Name 5 7 10 11 12

20| Comp Mole Frac (Carbon) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
21| Comp Mole Frac (Oxygen) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
22| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.5294 0.5294 0.5294 0.5294 0.5294
23] Comp Mole Frac (CO2] 0.1102 0.1102 0.1102 0.1102 0.1102
24| Comp Mole Frac (CO) 0.2310 0.2310 0.2310 0.2310 0.2310
25| Comp Mole Frac (Methane) 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001
26| Comp Mole Frac (H20) 0.1293 0.1293 0.1293 0.1293 0.1293
27| Name 2 Raquiz Agua Raquiz seco A-101in

28| Comp Mole Frac (Carbon) 0.0000 0.2141 0.0000 0.4260 0.0000
23] Comp Mole Frac (Oxygen) 0.0000 0.0673 0.0000 0.1340 0.0000
30| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.4855 0.1837 0.0000 0.3655 0.0000
31| Comp Mole Frac (CO2) 0.0663 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
32| Comp Mole Frac (CO) 0.2749 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
33| Comp Mole Frac (Methane) 0.0001 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
3¢| Comp Mole Frac (H20) 0.1733 0.5348 1.0000 0.0745 1.0000
35| Name A-101 out A-102in A-102 out A-108in A-103 out

36| Comp Mole Frac (Carbon) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 *| 0.0000
37| Comp Mole Frac (Oxygen) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000
38| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000
33| Comp Mole Frac (CO2) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 7| 0.0000
40| Comp Mole Frac (CO) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000
41| Comp Mole Frac (Methane) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000
42| Comp Mole Frac (H20) 1.0000 1.0000 1.0000 1.0000 1.0000
[43] Name A-104in A-104 out A-105in A-105 out 13

44| Comp Mole Frac (Carbon) 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000 0.0000
45| Comp Mole Frac (Oxygen) 0.0000 1 0.0000 0.0000 1 0.0000 0.0000
46| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000 0.5294
47| Comp Mole Frac (CO2) 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000 0.1102
48| Comp Mole Frac (CO) 0.0000 | 0.0000 0.0000 0.0000 0.2310
49| Comp Mole Frac (Methane) 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000 0.0001
50| Comp Mole Frac (H20) 1.0000 1.0000 1.0000 | 1.0000 0.1293
:—; Energy Streams Fluid Pkg: Al
53| Name Q-101 Q-102 Q-103 Q-104 Q-105

54| Heat Flow (kJ/h) 4.664e+006 1.443e+006 1.443e+006 1.445e+006 1.451e+006
55| Name Q-100 Q-107 Q-106

56| Heat Flow (kJ/h) 1.021e+007 6.292e+005 3.725e+006
57|
58 |
59 |
60 |
61|
62|
63 |
64 |
65 |
66 |
67 ]
63 |
69 |
|70 |
|71
72|
73 |
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Workbook:

B

2.3, Sintesis de Fischer-Tropsch (continued)

Material Streams

ek ERETl=~] - [~T-

252

Fluid Pkg: Al
Name 13 20 15 30 14
Vapour Fraction 0.9915 1.0000 0.0000 0.0000 0.3359
Temperature C) 250.0 | 137.8 1378 137.8 137.8 '
Pressure (kPa) 6078 6078 6078 6078 6078 |
Molar Flow (kgmole/h) 137.9 46.34 2.903 88.70 1379
Mass Flow (kg/h) 3761 1627 5249 1609 3761
17] Liquid Volume Flow (m8/h) 4.778 2.482 0.6798 1.616 4.778
18| Heat Flow (kJh) -3.423e+007 -1.259e+007 -1.090e+006 -2.463e+007 -3.831e+007
(19| Name 12 21 22 23 27
20| Vapour Fraction 1.0000 1.0000 0.9377 1.0000 0.0000
21| Temperature (C) 250.0 1] 111.1 48.89 | 48.89 48.89
22| Pressure (kPa) 6078 | 689.5 689.5 689.5 689.5
23| Molar Flow (kgmole/h) 255.5 46.34 46.34 43.46 0.1883 |
24| Mass Flow (kg/h) 3761 1627 1627 1554 24.31
25| Liquid Volume Flow (m3/h) 8.071 2.482 2.482 2.400 3.354e-002
26| Heat Flow (kJh) -2.387e+007 -1.259e+007 -1.284e+007 -1.202e+007 -5.313e+004
27| Name 26 24 25 29 28
28| Vapour Fraction 0.0000 0.9725 1.0000 0.0000 0.0000
29| Temperature (C) 48.89 1.667 1.667 1.667 1.667
30| Pressure (kPa) 689.5 689.5 689.5 689.5 689.5
31| Molar Flow (kgmole/h) 2.697 43.46 42.26 0.4593 0.7376
32| Mass Flow (kg/) 48.67 1554 1500 41.20 13.36
33| Liquid Volume Flow (m3/h) 4.880e-002 2.400 2.326 6.069e-002 1.342e-002
34| Heat Flow (kJ/h) -7.673e+005 -1.215e+007 -1.183e+007 -1.068e+005 -2.128e+005
35| Name 19 33 34 16 17
38| Vapour Fraction 0.9892 1.0000 0.0000 0.2872 0.2721
37| Temperature (C) 1.667 -28.89 -28.89 135.7 1319
38| Pressure (kPa) 689.5 689.5 689.5 689.5 | 689.5
39| Molar Flow (kgmole/h) 42.72 41.60 1.121 2.903 3.091
40| Mass Flow (kg/h) 1541 1460 81.08 5249 5492
41| Liquid Volume Flow (m3/h) 2.387 2.264 0.1230 0.6798 0.7134
42| Heat Flow (kJh) -1.194e+007 -1.175e+007 -2.592e+005 -1.090e+006 -1.143e+006
143] Name 18 DIESEL Y CERAS 31 32 NAFTA
44| Vapour Fraction 1.0000 0.0000 0.0073 0.9738 0.6068
45| Temperature C) 182.5 4171 1338 -28.89 101.2
46| Pressure (kPa) 689.5 689.5 689.5 689.5 689.5
47] Molar Flow (kgmole/h) 1.500 1.591 92.14 42.72 2.621
48| Mass Flow (kg/h) 104.6 444.6 1671 1541 185.7
149] Liquid Volume Flow (m3/h) 0.1505 0.5628 1.678 2.387 0.2735
50| Heat Flow (kJh) -3.562e+005 -3.577e+005 -2.561e+007 -1.201e+007 -6.153e+005
51| Name A-107in A-107 out A-108in A-108 out 1
52| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.4241
53] Temperature (C) 25.00 | 53.35 25.00 | 41.24 25.00 |
54| Pressure (kPa) 101.3 7| 101.3 101.3 | 1013 1013
55| Molar Flow (kgmole/h) 1850 | 1850 2000 200.0 1.206
156 | Mass Flow (kg/) 3.333e+004 3.333e+004 3603 3603 86.28
57| Liquid Volume Flow (m3/h) 33.40 33.40 3.610 3.610 0.1331
58| Heat Flow (kJh) -5.295e+008 -5.254e+008 -5.724e+007 -5.699e+007 -2.432e+005
59| Name 2
60| Vapour Fraction 0.0000
61| Temperature (C) 25.00 |
62| Pressure (kPa) 101.3
63| Molar Flow g 1) 1.592
64| Mass Flow (kg/h) 444.6
65| Liquid Volume Flow (m3/h) 0.5628
166 ] Heat Flow (kJh) -8.706e+005
67 |
68 |
69 |
70 |
| 71 |
72|
73|
74
user.
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Workbook: B 2.3, Sintesis de Fischer-Tropsch (continued)

Compositions Fluid Pkg: Al
Name 13 20 15 30 14
Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.0148 0.0436 0.0038 0.0000 0.0148
Comp Mole Frac (CO2) 0.2041 0.5873 0.1843 0.0046 0.2041
Comp Mole Frac (CO) 0.0017 0.0051 0.0006 0.0000 0.0017
Comp Mole Frac (Methane) 0.0700 0.2057 0.0414 0.0000 0.0700
Comp Mole Frac (H20) 0.6657 0.0750 0.0234 0.9953 0.6657
Comp Mole Frac (Ethane) 0.0127 0.0369 0.0163 0.0000 0.0127
Comp Mole Frac (Propane) 0.0057 0.0162 0.0131 0.0000 0.0057
Comp Mole Frac (n-Butane) 0.0035 0.0095 0.0142 0.0000 0.0035
Comp Mole Frac (n-Pentane) 0.0027 0.0069 0.0181 0.0000 0.0027
Comp Mole Frac (n-Hexane) 0.0020 0.0046 0.0213 0.0000 0.0020
Comp Mole Frac (n-Heptane) 0.0018 0.0035 0.0278 0.0000 0.0018
Comp Mole Frac (n-Octane) 0.0014 0.0022 0.0309 0.0000 0.0014
Comp Mole Frac (n-Nonane) 0.0012 0.0014 0.0329 0.0000 0.0012
Comp Mole Frac (n-Decane) 0.0009 0.0008 0.0316 0.0000 0.0009
Comp Mole Frac (n-C11) 0.0008 0.0005 0.0312 0.0000 0.0008
Comp Mole Frac (n-C12) 0.0008 0.0003 0.0338 0.0000 0.0008
Comp Mole Frac (n-C13) 0.0008 0.0002 0.0358 0.0000 0.0008
Comp Mole Frac (n-C14) 0.0008 0.0001 0.0371 0.0000 0.0008
Comp Mole Frac (n-C15) 0.0006 0.0001 0.0269 0.0000 0.0006
Comp Mole Frac (n-C16) 0.0006 0.0000 0.0272 0.0000 0.0006
Comp Mole Frac (n-C17) 0.0005 0.0000 0.0219 0.0000 0.0005
Comp Mole Frac (n-C18) 0.0005 0.0000 0.0220 0.0000 0.0005
Comp Mole Frac (n-C19) 0.0005 0.0000 0.0221 0.0000 0.0005
Comp Mole Frac (n-C20) 0.0006 0.0000 0.0277 0.0000 0.0006
Comp Mole Frac (n-C21) 0.0006 0.0000 0.0277 0.0000 0.0006
Comp Mole Frac (n-C22) 0.0006 0.0000 0.0277 0.0000 0.0006
Comp Mole Frac (n-C23) 0.0006 0.0000 0.0277 0.0000 0.0006
Comp Mole Frac (n-C24) 0.0006 0.0000 0.0277 0.0000 0.0006
Comp Mole Frac (n-C25) 0.0006 0.0000 0.0278 0.0000 0.0006
Comp Mole Frac (n-C26) 0.0006 0.0000 0.0278 0.0000 0.0006
Comp Mole Frac (n-C27) 0.0006 0.0000 0.0278 0.0000 0.0006
Comp Mole Frac (n-C28) 0.0005 0.0000 0.0222 0.0000 0.0005
Comp Mole Frac (n-C29) 0.0005 0.0000 0.0222 0.0000 0.0005
Comp Mole Frac (n-C30) 0.0003 0.0000 0.0162 0.0000 0.0003
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fWorkbook: B 2.3, Sintesis de Fischer-Tropsch (continued)
- Compositions (continued) Fluid Pkg: Al
11| Name 12 21 22 27

12| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.5294 0.0436 0.0436 0.0465 0.0003
13| Comp Mole Frac (CO2) 0.1102 0.5873 0.5873 0.6260 0.0458
14| Comp Mole Frac (CO) 0.2310 0.0051 0.0051 0.0055 0.0001
15| Comp Mole Frac (Methane) 0.0001 0.2057 0.2057 0.2193 0.0067
16| Comp Mole Frac (H20) 0.1293 | 0.0750 0.0750 0.0180 0.0014
17] Comp Mole Frac (Ethane) 0.0000 1 0.0369 0.0369 0.0393 0.0054
18| Comp Mole Frac (Propane) 0.0000 | 0.0162 0.0162 0.0173 0.0073
19| Comp Mole Frac (n-Butane) 0.0000 0.0095 0.0095 0.0101 0.0132
20| Comp Mole Frac (n-Pentane) 0.0000 0.0069 0.0069 0.0072 0.0277
21| Comp Mole Frac (n-Hexane) 0.0000 0.0046 0.0046 0.0047 0.0512
22| Comp Mole Frac (n-Heptane) 0.0000 0.0035 0.0035 0.0033 0.0991
23| Comp Mole Frac (n-Octane) 0.0000 0.0022 0.0022 0.0018 0.1458
24| Comp Mole Frac (n-Nonane) 0.0000 1 0.0014 0.0014 0.0008 0.1700
25| Comp Mole Frac (n-Decane) 0.0000 1 0.0008 0.0008 0.0002 0.1405
26| Comp Mole Frac (n-C11) 0.0000 0.0005 0.0005 0.0001 0.1019
27| Comp Mole Frac (n-C12) 0.0000 0.0003 0.0003 0.0000 0.0740
28] Comp Mole Frac (n-C13) 0.0000 0.0002 0.0002 0.0000 0.0469
23| Comp Mole Frac (n-C14) 0.0000 0.0001 0.0001 0.0000 0.0275
30| Comp Mole Frac (n-C15) 0.0000 0.0001 0.0001 0.0000 0.0134
31| Comp Mole Frac (n-C16) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0086
32| Comp Mole Frac (n-C17) 0.0000 1 0.0000 0.0000 0.0000 0.0045
33| Comp Mole Frac (n-C18) 0.0000 1 0.0000 0.0000 0.0000 0.0030
34| Comp Mole Frac (n-C19) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0021
35| Comp Mole Frac (n-C20) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0013
36| Comp Mole Frac (n-C21) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0008
37| Comp Mole Frac (n-C22) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0006
38| Comp Mole Frac (n-C23) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0003
33| Comp Mole Frac (n-C24) 0.0000 1 0.0000 0.0000 0.0000 0.0002
40| Comp Mole Frac (n-C25) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0001
41| Comp Mole Frac (n-C26) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0001
42| Comp Mole Frac (n-C27) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
43| Comp Mole Frac (n-C28) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
44| Comp Mole Frac (n-C29) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
45| Comp Mole Frac (n-C30) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
46
o]
45
49
50|
51}
52
53
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55 |
56
57
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fWorkbook: B 2.3, Sintesis de Fischer-Tropsch (continued)
- Compositions (continued) Fluid Pkg: Al
1] Name 2% 2 2 28

2| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.0000 0.0465 0.0478 0.0002 0.0000
13| Comp Mole Frac (CO2) 0.0013 0.6260 0.6427 0.0831 0.0040
14| Comp Mole Frac (CO) 0.0000 0.0055 0.0056 0.0001 0.0000
15| Comp Mole Frac (Methane) 0.0000 0.2193 0.2254 0.0095 0.0000
16| Comp Mole Frac (H20) 0.9987 0.0180 0.0011 0.0002 0.9960
17| Comp Mole Frac (Ethane) 0.0000 0.0393 0.0403 0.0119 0.0000
18| Comp Mole Frac (Propane) 0.0000 0.0173 0.0175 0.0220 0.0000
19| Comp Mole Frac (n-Butane) 0.0000 0.0101 0.0098 0.0523 0.0000
20| Comp Mole Frac (n-Pentane) 0.0000 0.0072 0.0060 0.1266 0.0000
21| Comp Mole Frac (n-Hexane) 0.0000 0.0047 0.0026 0.2037 0.0000
22| Comp Mole Frac (n-Heptane) 0.0000 0.0033 0.0008 0.2341 0.0000
23| Comp Mole Frac (n-Octane) 0.0000 0.0018 0.0001 0.1524 0.0000
24| Comp Mole Frac (n-Nonane) 0.0000 0.0008 0.0000 0.0716 0.0000
25| Comp Mole Frac (n-Decane) 0.0000 0.0002 0.0000 0.0233 0.0000
26| Comp Mole Frac (n-C11) 0.0000 0.0001 0.0000 0.0064 0.0000
27| Comp Mole Frac (n-C12) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0020 0.0000
28| Comp Mole Frac (n-C13) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0004 0.0000
29| Comp Mole Frac (n-C14) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0001 0.0000
30| Comp Mole Frac (n-C15) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
31| Comp Mole Frac (n-C16) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
32| Comp Mole Frac (n-C17) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
33| Comp Mole Frac (n-C18) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
34| Comp Mole Frac (n-C19) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
35] Comp Mole Frac (n-C20) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
36| Comp Mole Frac (n-C21) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
37| Comp Mole Frac (n-C22) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
38| Comp Mole Frac (n-C23) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
39| Comp Mole Frac (n-C24) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
40| Comp Mole Frac (n-C25) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
41| Comp Mole Frac (n-C26) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
42| Comp Mole Frac (n-C27) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
43| Comp Mole Frac (n-C28) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
44| Comp Mole Frac (n-C29) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
45| Comp Mole Frac (n-C30) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
46
7]
45
4]
50
51
52
53]
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55
56
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fWorkbook: B 2.3, Sintesis de Fischer-Tropsch (continued)
- Compositions (continued) Fluid Pkg: Al
11| Name 19 33 34 16 17

12| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.0473 0.0486 0.0002 0.0038 0.0036
13| Comp Mole Frac (CO2) 0.6367 0.6499 0.1495 0.1843 0.1758
14| Comp Mole Frac (CO) 0.0056 0.0057 0.0001 0.0006 0.0006
15| Comp Mole Frac (Methane) 0.2231 0.2288 0.0128 0.0414 0.0393
16| Comp Mole Frac (H20) 0.0011 0.0001 0.0373 0.0234 0.0220
17] Comp Mole Frac (Ethane) 0.0400 0.0405 0.0231 0.0163 0.0156
18| Comp Mole Frac (Propane) 0.0176 0.0166 0.0526 0.0131 0.0127
19| Comp Mole Frac (n-Butane) 0.0103 0.0072 0.1254 0.0142 0.0141
20| Comp Mole Frac (n-Pentane) 0.0073 0.0022 0.1970 0.0181 0.0187
21| Comp Mole Frac (n-Hexane) 0.0047 0.0004 0.1661 0.0213 0.0232
22| Comp Mole Frac (n-Heptane) 0.0033 0.0001 0.1246 0.0278 0.0322
23| Comp Mole Frac (n-Octane) 0.0018 0.0000 0.0678 0.0309 0.0379
24| Comp Mole Frac (n-Nonane) 0.0008 0.0000 0.0301 0.0329 0.0412
25| Comp Mole Frac (n-Decane) 0.0003 0.0000 0.0096 0.0316 0.0382
26| Comp Mole Frac (n-C11) 0.0001 0.0000 0.0026 0.0312 0.0355
27| Comp Mole Frac (n-C12) 0.0000 0.0000 0.0008 0.0338 0.0362
28] Comp Mole Frac (n-C13) 0.0000 0.0000 0.0002 0.0358 0.0364
23| Comp Mole Frac (n-C14) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0371 0.0365
30| Comp Mole Frac (n-C15) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0269 0.0261
31| Comp Mole Frac (n-C16) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0272 0.0261
32| Comp Mole Frac (n-C17) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0219 0.0209
33| Comp Mole Frac (n-C18) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0220 0.0209
34| Comp Mole Frac (n-C19) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0221 0.0209
35| Comp Mole Frac (n-C20) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0277 0.0261
36| Comp Mole Frac (n-C21) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0277 0.0261
37| Comp Mole Frac (n-C22) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0277 0.0261
38| Comp Mole Frac (n-C23) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0277 0.0261
33| Comp Mole Frac (n-C24) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0277 0.0261
40| Comp Mole Frac (n-C25) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0278 0.0261
41| Comp Mole Frac (n-C26) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0278 0.0261
42| Comp Mole Frac (n-C27) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0278 0.0261
43| Comp Mole Frac (n-C28) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0222 0.0209
44| Comp Mole Frac (n-C29) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0222 0.0209
45| Comp Mole Frac (n-C30) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0162 0.0152
46
o]
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49
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fWorkbook: B 2.3, Sintesis de Fischer-Tropsch (continued)
- Compositions (continued) Fluid Pkg: Al
11| Name 18 DIESEL YCERAS | 31 NAFTA

12| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.0074 0.0000 0.0000 0.0473 0.0043
13| Comp Mole Frac (CO2) 0.3624 0.0000 0.0045 0.6367 0.2713
14| Comp Mole Frac (CO) 0.0013 0.0000 0.0000 0.0056 0.0008
15| Comp Mole Frac (Methane) 0.0809 0.0000 0.0000 0.2231 0.0518
16| Comp Mole Frac (H20) 0.0454 0.0000 0.9954 0.0011 0.0419
17] Comp Mole Frac (Ethane) 0.0322 0.0000 0.0000 0.0400 0.0283
18| Comp Mole Frac (Propane) 0.0263 0.0000 0.0000 0.0176 0.0375
19| Comp Mole Frac (n-Butane) 0.0291 0.0000 0.0000 0.0103 0.0702
20| Comp Mole Frac (n-Pentane) 0.0386 0.0000 0.0000 0.0073 0.1063
21| Comp Mole Frac (n-Hexane) 0.0477 0.0000 0.0000 0.0047 0.0984
22| Comp Mole Frac (n-Heptane) 0.0663 0.0000 0.0000 0.0033 0.0912
23| Comp Mole Frac (n-Octane) 0.0781 0.0000 0.0000 0.0018 0.0737
24| Comp Mole Frac (n-Nonane) 0.0850 0.0000 0.0000 0.0008 0.0615
25| Comp Mole Frac (n-Decane) 0.0787 0.0001 0.0000 0.0003 0.0492
26| Comp Mole Frac (n-C11) 0.0208 0.0495 0.0000 0.0001 0.0130
27| Comp Mole Frac (n-C12) 0.0000 0.0703 0.0000 0.0000 0.0004
28] Comp Mole Frac (n-C13) 0.0000 0.0708 0.0000 0.0000 0.0001
23| Comp Mole Frac (n-C14) 0.0000 0.0709 0.0000 0.0000 0.0000
30| Comp Mole Frac (n-C15) 0.0000 0.0506 0.0000 0.0000 0.0000
31| Comp Mole Frac (n-C16) 0.0000 0.0506 0.0000 0.0000 0.0000
32| Comp Mole Frac (n-C17) 0.0000 0.0405 0.0000 0.0000 0.0000
33| Comp Mole Frac (n-C18) 0.0000 0.0405 0.0000 0.0000 0.0000
34| Comp Mole Frac (n-C19) 0.0000 0.0405 0.0000 0.0000 0.0000
35| Comp Mole Frac (n-C20) 0.0000 0.0506 0.0000 0.0000 0.0000
36| Comp Mole Frac (n-C21) 0.0000 0.0506 0.0000 0.0000 0.0000
37| Comp Mole Frac (n-C22) 0.0000 0.0506 0.0000 0.0000 0.0000
38| Comp Mole Frac (n-C23) 0.0000 0.0506 0.0000 0.0000 0.0000
33| Comp Mole Frac (n-C24) 0.0000 0.0506 0.0000 0.0000 0.0000
40| Comp Mole Frac (n-C25) 0.0000 0.0506 0.0000 0.0000 0.0000
41| Comp Mole Frac (n-C26) 0.0000 0.0506 0.0000 0.0000 0.0000
42| Comp Mole Frac (n-C27) 0.0000 0.0506 0.0000 0.0000 0.0000
43| Comp Mole Frac (n-C28) 0.0000 0.0405 0.0000 0.0000 0.0000
44| Comp Mole Frac (n-C29) 0.0000 0.0405 0.0000 0.0000 0.0000
45| Comp Mole Frac (n-C30) 0.0000 0.0295 0.0000 0.0000 0.0000
46
o]
45
49
50|
51}
52
53
Ed
55 |
56
57
|58}
59
50
61
62}
163}
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165
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Case Name:

SINTESIS DE FISCHER-TROPSCH

1
B LEGENDS
i aspen E::Iington. MA Unit Set:

5 Date/Time: Jul /2015
6 |
fWorkbook: B 2.3, Sintesis de Fischer-Tropsch (continued)
- Compositions (continued) Fluid Pkg: Al
|11] Name A-107in A-107 out A-108in A-108 out 1

2| Comp Mole Frac (Hydrogen) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0006
13| Comp Mole Frac (CO2) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.1107
14| Comp Mole Frac (CO) 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000 0.0000 |
15| Comp Mole Frac (Methane) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0165 |
16| Comp Mole Frac (H20) 1.0000 | 1.0000 1.0000 * 1.0000 0.0308
17| Comp Mole Frac (Ethane) 0.0000 | 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0298
18| Comp Mole Frac (Propane) 0.0000 | 0.0000 0.0000 0.0000 0.0670
19| Comp Mole Frac (n-Butane) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.1500
20| Comp Mole Frac (n-Pentane) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.2132
21| Comp Mole Frac (n-Hexane) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.1668
22| Comp Mole Frac (n-Heptane) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.1186 7|
23| Comp Mole Frac (n-Octane) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0606
24| Comp Mole Frac (n-Nonane) 0.0000 | 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0252
25| Comp Mole Frac (n-Decane) 0.0000 | 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0076
26| Comp Mole Frac (n-C11) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0020
27| Comp Mole Frac (n-C12) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0006
28| Comp Mole Frac (n-C13) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0001
23| Comp Mole Frac (n-C14) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000
30| Comp Mole Frac (n-C15) 0.0000 0.0000 0.0000 °| 0.0000 0.0000
31| Comp Mole Frac (n-C16) 0.0000 0.0000 0.0000 *| 0.0000 0.0000
32| Comp Mole Frac (n-C17) 0.0000 | 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000
33| Comp Mole Frac (n-C18) 0.0000 | 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000
34| Comp Mole Frac (n-C19) 0.0000 0.0000 0.0000 °| 0.0000 0.0000
35] Comp Mole Frac (n-C20) 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000 0.0000
36| Comp Mole Frac (n-C21) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000
37| Comp Mole Frac (n-C22) 0.0000 0.0000 0.0000 °| 0.0000 0.0000
38| Comp Mole Frac (n-C23) 0.0000 0.0000 0.0000 °| 0.0000 0.0000
39| Comp Mole Frac (n-C24) 0.0000 | 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000
40| Comp Mole Frac (n-C25) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000
41| Comp Mole Frac (n-C26) 0.0000 0.0000 0.0000 °| 0.0000 0.0000
42| Comp Mole Frac (n-C27) 0.0000 0.0000 0.0000 °| 0.0000 0.0000
43| Comp Mole Frac (n-C28) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000
44| Comp Mole Frac (n-C29) 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000 0.0000
45| Comp Mole Frac (n-C30) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
46
7]
45
4]
50
51
52
53]
5¢
55
56
Ed
56
59
60
61]
62
63
6
65 ]
66
67
65
69
[ 70]
7]
72
|73
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Case Name:

PRETRATAMIENTO ACIDO/BASE. HSC

1
2 | LEGENDS

_i_ aspen E::Iington. MA Unit Set: Multiset

T Date/Time: Jul2015

= - i

%Workbook: C 3.1, Pretratamiento acido/base

% Material Streams Fluid Pkg: Al
111] Name Xilosa-1 Vapori Vapor Sales-lignina Raquis Seco

12| Vapour Fraction 0.0000 1.0000 1.0000 0.0000 0.0000
13] Temp (C) 80.00 100.0 121.0 80.00 100.0
14| Pressure (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
15| Molar Flow (kgmole/h) 239.8 208.7 1084 11.58 14.24
16| Mass Flow (kg/h) 4927 3760 1.956e+004 1157 2240
17| Std Ildeal Liq Vol Flow (m3/h) 4.783 3.768 19.59 0.5371 1.464
18| Heat Flow (kJh) -6.771e+007 -4.996e+007 -2.588e+008 1.471e+006 -1.397e+007
19| Molar Enthalpy (kJ/kgmole) -2.824e+005 -2.393e+005 -2.387e+005 1.271e+005 -9.810e+005
20 Name Raquis a secado Raquis NaOH Lignina-sales Levadura

21| Vapour Fraction 0.9361 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
22| Temperature (©) 100.0 1 25.00 25.00 | 35.00 25.00 |
23] Pressure (atm) 1.000 1.000 1.000 | 1.000 1.000 '}
24| Molar Flow g 1) 223.0 223.0 257.7 31.27 4.121
25| Mass Flow (kg/h) 6000 6000 5951 4508 81.55
26| Std Ideal Lig Vol Flow (m3/h) 5.232 5.232 4.914 1.749 7.256e-002
27| Heat Flow (kJh) -6.393e+007 -7.415e+007 -5.618e+007 -9.697e+006 -1.003e+006
28| Molar Enthalpy (kJ/kgmole) -2.867e+005 -3.325e+005 -2.180e+005 -3.101e+005 -2.435e+005
129] Name H20 glucose-1 Glucosa Etanol anhidro Etanol

130)] Vapour Fraction 1.0000 0.0000 0.0000 0.0000 7| 0.0000
31| Temperature (C) 121.0 35.00 25.00 78.15 59.66
32| Pressure (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
33| Molar Flow (kgmole/h) 1084 261.1 259.2 15.84 24.79
34| Mass Flow (kg/) 1.956e+004 4808 6329 724.6 1036
35| Std Ideal Lig Vol Flow (m3/h) 19.59 4.791 5.174 0.9094 1.285
36| Heat Flow (kJmh) -2.588e+008 -7.433e+007 -5.689e+007 -4.276e+006 -6.800e+006
37| Molar Enthalpy (kJ/kgmole) -2.387e+005 -2.847e+005 -2.194e+005 -2.699e+005 -2.743e+005
38| Name Enzimas C0o2(3) CO2(2) Cco2(1) Celulosa

39| Vapour Fraction 0.0000 1.0000 1.0000 1.0000 0.0000
40| Temperature (C) 25.00 | 38.84 37.00 32.00 | 25.00
41| Pressure (atm) 1.000 | 1.000 1.000 1.000 1.000
42| Molar Flow (kgmole/h) 5.843 0.2348 6.369 10.82 6.804
43| Mass Flow (kg/h) 107.0 9.993 270.5 463.7 1110
44| Std Ideal Lig Vol Flow (m3/h) 0.1044 1.209e-002 0.3265 0.5605 0.7257
45| Heat Flow (kJh) -1.589e+006 -8.723e+004 -2.425e+006 -4.142e+006 -7.059e+006
46| Molar Enthalpy (kJ/kgmole) -2.719e+005 -3.715e+005 -3.808e+005 -3.829e+005 -1.037e+006
147] Name Cal Agua remojo Acido diluido Acido 132

48| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
49| Temperature C) 25.00 | 25.00 25.00 25.00 | 34.24 |
50| Pressure (atm) 1.000 | 1.000 1.000 1.000 * 1.000
51] Molar Flow (kgmole/h) 115.8 112.7 1102 33.16 8.931 |
52| Mass Flow (kg/h) 2700 | 2030 2.016e+004 2987 311.2
53| Std Ideal Liq Vol Flow (m3/h) 2.260 2.034 20.03 1.641 0.3746
54| Heat Flow (kJmh) -2.604e+007 -3.210e+007 -3.163e+008 -2.706e+007 -2.498e+006
55| Molar Enthalpy (kJ/kgmole) -2.248e+005 -2.849e+005 -2.869e+005 -8.161e+005 -2.797e+005
156 | Name 131 130 129 128 127

57| Vapour Fraction 0.0000 0.1651 1.0000 1.0000 0.0000
58| Temperature (C) 34.24 | 78.15 166.7 | 166.7 7| 1158
59| Pressure (atm) 1.000 1.000 1.000 | 3.742 | 3.742 |
60| Molar Flow gmole/h) 8.938 15.84 8.938 1.288e-002 15.84
161] Mass Flow (kg/h) 311.3 724.6 311.3 0.5667 7246
62| Std Ideal Lig Vol Flow (m3/h) 0.3747 0.9094 0.3747 6.866e-004 0.9094
63| Heat Flow (kJh) -2.500e+006 -4.175e+006 -2.050e+006 -4998 -4.175e+006
64| Molar Enthalpy (kJ/kgmole) -2.797e+005 -2.636e+005 -2.294e+005 -3.881e+005 -2.636e+005
65 | _ﬁme 126 125 124 123 122

66| Vapour Fraction 0.4090 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
67| Temperature (C) 115.7 59.79 99.75 38.26 100.1
68| Pressure (atm) 3.742 3.742 1.000 1.000 1.000
69| Molar Flow (kgmole/h) 24.79 24.79 69.00 93.85 4335
70| Mass Flow (kg/h) 1036 1036 1245 2284 7950
71| Std ldeal Liq Vol Flow (m3/h) 1.285 1.285 1.248 2.536 7.929
72| Heat Flow (kJmh) -6.230e+006 -6.799e+006 -1.927e+007 -2.648e+007 -1.212e+008
73| Molar Enthalpy (kJ/kgmole) -2.513e+005 -2.742e+005 -2.792e+005 -2.822e+005 -2.795e+005
74
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Case Name:

PRETRATAMIENTO ACIDO/BASE.HSC

1
2 | LEGENDS
_i_ aspen E::Iington. MA Unit Set: Multiset
T Date/Time: Jul2015

[
— . ; . .
%Workbook: C 3.1, Pretratamiento acido/base (continued)
% Material Streams (continued) Fluid Pkg: Al
111] Name 121 120 119 118 117

12| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
13] Temp (C) 38.84 34.35 32.00 37.00 37.00
14| Pressure (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
15| Molar Flow (kgmole/h) 84.92 518.6 2741 2445 0.9925
16| Mass Flow (ka/h) 1973 9933 5227 4706 24.45
17| Std ldeal Liq Vol Flow (m3/h) 2.161 10.10 5.352 4.751 1.628e-002
18| Heat Flow (kJh) -2.399e+007 -1.474e+008 -7.794e+007 -6.951e+007 -1.283e+005
19| Molar Enthalpy (kJ/kgmole) -2.825e+005 -2.843e+005 -2.843e+005 -2.843e+005 -1.293e+005
20| Name 116 115 114 113 112

21| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
22| Temperature ) 32.00 32.00 42.00 42.00 42.00 |
23] Pressure (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
24| Molar Flow g 1) 1.106 275.2 266.6 2.663 269.3
25| Mass Flow (kg/h) 27.24 5255 5637 388.4 6025
26| Std Ideal Lig Vol Flow (m3/h) 1.814e-002 5.370 5.448 0.2540 5.702
27| Heat Flow (kJh) -1.435e+005 -7.809e+007 -7.638e+007 -2.662e+006 -7.904e+007
28| Molar Enthalpy (kJ/kgmole) -1.298e+005 -2.837e+005 -2.865e+005 -9.998e+005 -2.935e+005
129] Name 111 110 109 107 106
130)] Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
31| Temperature (C) 37.00 25.00 37.00 80.00 | 25.00 |
32| Pressure (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
33| Molar Flow (kgmole/h) 245.5 3.699 239.8 251.4 266.0
34| Mass Flow (kg/) 4730 73.20 4927 6085 7439
35| Std Ideal Lig Vol Flow (m3/h) 4.767 6.513e-002 4.783 5.320 5.900
36| Heat Flow (kJmh) -6.963e+007 -9.006e+005 -6.851e+007 -6.624e+007 -6.394e+007
37| Molar Enthalpy (kJ/kgmole) -2.836e+005 -2.435e+005 -2.857e+005 -2.635e+005 -2.404e+005
138] Name 105 104 103 102 101

39| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
40| Temperature (C) 72.93 72.93 72.93 121.0 121.0
41| Pressure (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
42| Molar Flow (kgmole/h) 131.9 8.911 1408 28.12 28.12
43| Mass Flow (kg/h) 3385 1488 4873 2843 2843
44| Std Ideal Lig Vol Flow (m3/h) 3.031 0.9726 4.003 1.970 1.970
45| Heat Flow (kJh) -8.972e+007 -9.748e+006 -4.947e+007 -1.737e+007 -1.787e+007
46| Molar Enthalpy (kJ/kgmole) -3.012e+005 -1.094e+006 -3.514e+005 -6.177e+005 -6.177e+005
147] Name 74 47 44 42 41

48| Vapour Fraction 0.0000 1.0000 1.0000 1.0000 1.0000
49| Temperature (C) 42.00 72.93 38.26 25.00 42.00
50| Pressure (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
51] Molar Flow (kgmole/h) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
52| Mass Flow (kg/h) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
53| Std Ideal Lig Vol Flow (m3/h) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
54| Heat Flow (kJh) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
55| Molar Enthalpy (kJ/kgmole) -2.836e+005 -2.403e+005 -3.686e+005 -2.419e+005 -2.413e+005
56| Name a7 36 34 27 26

57| Vapour Fraction 0.0000 1.0000 0.0000 1.0000 1.0000
58| Temperature (C) 25.00 80.00 72.93 37.00 34.35
59| Pressure (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
60| Molar Flow gmole/h) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
161] Mass Flow (kg/h) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
62| Std Ideal Lig Vol Flow (m3/h) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
63| Heat Flow (kJh) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
64| Molar Enthalpy (kJ/kgmole) -2.849e+005 -2.400e+005 -2.813e+005 -3.808e+005 -3.819e+005
65 ] _ﬁme 20 19 18 17 14

66| Vapour Fraction 1.0000 0.0000 0.0000 1.0000 0.0000
67| Temperature (C) 59.66 35.00 35.00 32.00 80.00
68| Pressure (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
69| Molar Flow (kgmole/h) 6.024e-002 0.0000 2924 0.0000 0.0000
70| Mass Flow (kg/h) 2.599 0.0000 9316 0.0000 0.0000
71| Std ldeal Liq Vol Flow (m3/h) 3.184e-003 0.0000 6.540 0.0000 0.0000
72| Heat Flow (kJmh) -1.924e+004 0.0000 -8.403e+007 0.0000 0.0000
73| Molar Enthalpy (kJ/kgmole) -3.194e+005 -2.841e+005 -2.874e+005 -3.829e+005 -2.807e+005
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Case Name:

PRETRATAMIENTO ACIDO/BASE HSC

1
B LEGENDS

3 aspen Burlington, MA Unit Set: Multiset
7] usA
T Date/Time: Jul2015

[
— . ; . .
%Workbook: C 3.1, Pretratamiento acido/base (continued)
% Material Streams (continued) Fluid Pkg: Al
111] Name 11

12| Vapour Fraction 1.0000

13| Temp (C) 35.00

14| Pressure (atm) 1.000

15| Molar Flow (kgmole/h) 0.0000

16| Mass Flow (kg/h) 0.0000

17| Std Ideal Liq Vol Flow (m3/h) 0.0000

18| Heat Flow (kJh) 0.0000

19| Molar Enthalpy (kJ/kgmole) -2.416e+005

20 s
B Compositions Fluid Pkg: Al
22| Name Xilosa-1 Vapori Vapor Sales-lignina Raquis Seco

23| Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 0.0000 0.0000 0.4651 0.0000
24| Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.4314 0.0000
25| Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
26| Master Comp Mass Frac (H20) 0.8603 1.0000 0.9985 0.0000 0.0000
27| Master Comp Mass Frac (XILOSA*) 0.1260 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
28] Master Comp Mass Frac (CO2) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
29| Master Comp Mass Frac (Glucosa®) 0.0137 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
30| Master Comp Mass Frac (CELULOSA*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.3996
31| Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.3030
32| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.1035 0.2801
33| Master Comp Mass Frac (CENIZAS*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0173
34| Master Comp Mass Frac (H2S04) 0.0000 0.0000 0.0006 0.0000 0.0000
35| Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0001 0.0000 0.0007 0.0000 0.0000
36| Master Comp Mass Frac (LigninaLiquida* 0.0000 0.0000 0.0002 0.0000 0.0000
37| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
38| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
139| Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
40| Master Comp Mass Frac (Sulfato de Sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
41| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
42| Name Raquis a secado Raquis NaOH Lignina-sales Levadura

43| Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000 |
44| Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio*) 0.0000 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000 |
45| Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.0000 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000
46 | Master Comp Mass Frac (H20) 0.6267 0.6267 * 0.6000 * 0.0000 0.6660 |
47| Master Comp Mass Frac (XILOSA*) 0.0000 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000 |
48| Master Comp Mass Frac (CO2) 0.0000 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000
49| Master Comp Mass Frac (Glucosa®) 0.0000 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000 |
50| Master Comp Mass Frac (CELULOSA*) 0.1492 0.1492 - 0.0000 * 0.0000 0.0000 |
51| Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.1131 0.1131 - 0.0000 * 0.0000 0.0000 |
52| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida®) 0.1045 0.1045 - 0.0000 * 0.0623 0.0000 |
53] Master Comp Mass Frac (CENIZAS®) 0.0065 0.0065 * 0.0000 * 0.0000 0.0000 |
54| Master Comp Mass Frac (H2S04) 0.0000 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000
55| Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000
56 | Master Comp Mass Frac (LigninaLiquida*® 0.0000 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000
57| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 0.0000 * 0.4000 * 0.0000 0.0000 |
58| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0000 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.3340 1|
59| Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000
60| Master Comp Mass Frac (Sulfato de Sodi 0.0000 0.0000 - 0.0000 * 0.0000 0.0000 |
61| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 * 0.0000 * 0.9377 0.0000 |
62
o]
3
165
66 |
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68 |
69
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LEGENDS

aspen

B
USA

urlington, MA

CaseName:  ppeTRATAMIENTO ACIDO/BASE HSC

Unit Set: Multiset

Date/Time: Jul2015

Workbook: C 3.1, Pretratamiento acido/base (continued)

Compositions (continued) Fluid Pkg: Al

Name H20 glucose-1 Glucosa Etanol anhidro Etanol

Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000

Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000

Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.0000 0.0000 0.0000 0.9953 0.9340

Master Comp Mass Frac (H20) 0.9985 0.9759 0.5625 0.0047 0.0655
16| Master Comp Mass Frac (XILOSA*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
17| Master Comp Mass Frac (CO2) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0005
18| Master Comp Mass Frac (Glucosa®) 0.0000 0.0224 0.0170 0.0000 0.0000
19| Master Comp Mass Frac (CELULOSA®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
20| Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
21| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
22| Master Comp Mass Frac (CENIZAS*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
23| Master Comp Mass Frac (H2SO4) 0.0006 0.0018 0.0000 0.0000 0.0000
|24] Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0007 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
25| Master Comp Mass Frac (Ligninaliquida® 0.0002 0.0000 0.0444 0.0000 0.0000
26| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 0.0000 0.3761 0.0000 0.0000
27| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
128 | Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
29| Master Comp Mass Frac (Sulfato de Sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
30| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
31] Name Enzimas C02(3) C02(2) Cco2(1) Celulosa
32| Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
33| Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio*) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
34| Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.0000 * 0.0840 0.0227 0.0251 0.0000
35| Master Comp Mass Frac (H20) 0.9229 - 0.0262 0.0259 0.0193 0.0000
36| Master Comp Mass Frac (XILOSA*) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
37| Master Comp Mass Frac (CO2) 0.0000 * 0.8897 0.9514 0.9556 0.0000
38| Master Comp Mass Frac (Glucosa®) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
139] Master Comp Mass Frac (CELULOSA") 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.6642
40| Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.1008
41| Master Comp Mass Frac (Ligni lida*) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.2001
42| Master Comp Mass Frac (CENIZAS®) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0349
43| Master Comp Mass Frac (H2504) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
44| Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
45| Master Comp Mass Frac (LigninaLiquida® 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
46| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
47| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
48| Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0771 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
49| Master Comp Mass Frac (Sulfato de Sodi 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
|50] Master Ccmg Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
51| Name Cal Agua remojo Acido diluido Acido 132
52| Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.3000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
53] Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio”) 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
54| Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.7932
55| Master Comp Mass Frac (H20) 0.7000 * 1.0000 * 0.9816 * 0.0200 * 0.2068
56| Master Comp Mass Frac (XILOSA®) 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
57| Master Comp Mass Frac (CO2) 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
58| Master Comp Mass Frac (Glucosa®) 0.0000 * 0.0000 - 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
59| Master Comp Mass Frac (CELULOSA*) 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
60| Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
61| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida®) 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
62| Master Comp Mass Frac (CENIZAS®) 0.0000 * 0.0000 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
63| Master Comp Mass Frac (H2S04) 0.0000 * 0.0000 * 0.0184 * 0.9800 * 0.0000
64| Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
65| Master Comp Mass Frac (LigninaLiquida* 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
166 | Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
67| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0000 * 0.0000 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
168 | Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
69| Master Comp Mass Frac (Sulfato de Sodi 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
70| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 - 0.0000 - 0.0000 * 0.0000 * 0.0000
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Compositions (continued) Fluid Pkg: Al
Name 131 130 129 128 127
Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.7929 0.9953 0.7929 0.0000 0.9953
Master Comp Mass Frac (H20) 0.2071 0.0047 0.2071 0.0000 0.0047
Master Comp Mass Frac (XILOSA*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
17| Master Comp Mass Frac (CO2) 0.0000 0.0000 0.0000 1.0000 0.0000
18| Master Comp Mass Frac (Glucosa®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
| 19] Master Comp Mass Frac (CELULOSA") 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
20| Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
21| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
22| Master Comp Mass Frac (CENIZAS®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
23| Master Comp Mass Frac (H2S04) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
24| Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
25| Master Comp Mass Frac (LigninaLiquida® 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
126 | Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
27| Master Comp Mass Frac (Levadura*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
28| Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
29| Master Comp Mass Frac (Sulfato de Sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
30| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
131] Name 126 125 124 123 122
32| Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
33| Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
|34] Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.9340 0.9340 0.0022 0.4255 0.0001
35| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0655 0.0655 0.9976 0.5735 0.9798
136 | Master Comp Mass Frac (XILOSA®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0130
37| Master Comp Mass Frac (CO2) 0.0005 0.0005 0.0000 0.0009 0.0000
38| Master Comp Mass Frac (Glucosa*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0060
39| Master Comp Mass Frac (CELULOSA*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
40| Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
41| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
42| Master Comp Mass Frac (CENIZAS®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
43| Master Comp Mass Frac (H2S04) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0011
44| Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0000 0.0000 0.0002 0.0001 0.0000
45| Master Comp Mass Frac (LigninaLiquida* 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
46 | Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
47| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
48| Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
49| Master Comp Mass Frac (Sulfato de Sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
50| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
51] Name 121 120 119 118 117
52| Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
53] Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
54| Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.3675 0.0732 0.0876 0.0571 0.0000
55| Master Comp Mass Frac (H20) 0.6313 0.9096 0.9096 0.9097 0.0000
56 | Master Comp Mass Frac (XILOSA") 0.0000 0.0104 0.0000 0.0220 0.0000
57| Master Comp Mass Frac (CO2) 0.0010 0.0011 0.0011 0.0011 0.0000
58| Master Comp Mass Frac (Glucosa®) 0.0000 0.0048 0.0000 0.0101 0.0000
59| Master Comp Mass Frac (CELULOSA*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
160 Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
61| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
62| Master Comp Mass Frac (CENIZAS*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
63| Master Comp Mass Frac (H2S04) 0.0000 0.0009 0.0016 0.0000 0.0000
64| Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0001 0.0000 0.0000 0.0001 0.0000
65| Master Comp Mass Frac (LigninaLiquida® 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
66 | Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
67| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 1.0000
68| Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
69| Master Comp Mass Frac (Sulfato de Sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
70| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
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o] Compositions (continued) Fluid Pkg: Al
111] Name 116 115 114 113 112

12| Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
13| Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
14| Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.0000 0.0872 0.0000 0.0000 0.0000
15| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0000 0.9049 0.8355 0.0000 0.7817
16| Master Comp Mass Frac (XILOSA*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
17| Master Comp Mass Frac (CO2) 0.0000 0.0011 0.0000 0.0000 0.0000
18| Master Comp Mass Frac (Glucosa®) 0.0000 0.0000 0.1630 0.0000 0.1525
19| Master Comp Mass Frac (CELULOSA®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0190 0.0012
20| Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0000 0.0000 0.0000 0.2881 0.0186
21| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.5719 0.0369
22| Master Comp Mass Frac (CENIZAS*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0998 0.0064
23| Master Comp Mass Frac (H2SO4) 0.0000 0.0016 0.0015 0.0000 0.0014
|24] Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
25| Master Comp Mass Frac (Ligninaliquida® 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
26| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
27| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 1.0000 0.0052 0.0000 0.0000 0.0000
128 | Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0212 0.0014
29| Master Comp Mass Frac (Sulfato de Sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
30| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
131] Name 111 110 109 107 106
32| Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0885 0.0000
33| Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio*) 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0820 0.0000
34| Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.0568 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
35| Master Comp Mass Frac (H20) 0.9050 0.6660 * 0.8603 0.6966 0.4786
36| Master Comp Mass Frac (XILOSA*) 0.0219 0.0000 * 0.1260 0.1020 0.0000
37| Master Comp Mass Frac (CO2) 0.0011 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
38| Master Comp Mass Frac (Glucosa®) 0.0100 0.0000 * 0.0137 0.0111 0.0145
139] Master Comp Mass Frac (CELULOSA") 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0991
40| Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0150
41| Master Comp Mass Frac (Ligni lida*) 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0197 0.0299
42| Master Comp Mass Frac (CENIZAS®) 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0052
43| Master Comp Mass Frac (H2504) 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
44| Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0001 0.0000 * 0.0001 0.0000 0.0000
45| Master Comp Mass Frac (LigninalLiquida® 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0378
46| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.3200
47| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0052 0.3340 - 0.0000 0.0000 0.0000
48| Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
49| Master Comp Mass Frac (Sulfato de Sodi 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
|50] Master Gomg Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
51| Name 105 104 103 102 101

52| Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
53] Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
54| Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
55| Master Comp Mass Frac (H20) 0.6549 0.0000 0.4549 0.0658 0.0658
56| Master Comp Mass Frac (XILOSA®) 0.1834 0.0000 0.1274 0.2183 0.2183
57| Master Comp Mass Frac (CO2) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
58| Master Comp Mass Frac (Glucosa®) 0.0200 0.0000 0.0139 0.0238 0.0238
59| Master Comp Mass Frac (CELULOSA*) 0.0000 0.5606 0.1712 0.2934 0.2934
60| Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0000 0.0752 0.0230 0.0394 0.0394
61| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida®) 0.0000 0.3381 0.1032 0.1769 0.1769
62| Master Comp Mass Frac (CENIZAS®) 0.0000 0.0261 0.0080 0.0136 0.0136
63| Master Comp Mass Frac (H2S04) 0.1063 0.0000 0.0738 0.1265 0.1265
64| Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0001 0.0000 0.0001 0.0001 0.0001
65| Master Comp Mass Frac (LigninaLiquida* 0.0354 0.0000 0.0246 0.0421 0.0421
166 | Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
67| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
168 | Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
69| Master Comp Mass Frac (Sulfato de Sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
70| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
71|
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Tablac 3.2 Simulacién del proceso de produccion de etanol con pretratamiento de organosolv
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Material Streams

Fluid Pkg: Al

Name Xilosa Sélidos-3 Sélidos-2 Sdlidos Solidos-1

Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000

Temp (C) 45.00 32.00 37.00 45.00 40.00

Pressure (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000

Molar Flow (kgmole/h) 262.4 1.998 1.390 6.430 2.901
16| Mass Flow (kg/h) 5847 49.22 34.24 9116 358.1
117 Liquid Volume Flow (L/h) 5728 32.77 22.80 508.5 2343
18| Heat Flow (kJh) -7.505e+007 -2.593e+005 -1.797e+005 -8.737e+005 -2.005e+005
119] Name Ragquis Seco Levadura-1 Levadura Glucosa Etanol-agua
20| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
21| Temperature ) 100.0 25.00 25.00 40.00 25.00 |
22| Pressure (atm) 14.80 1.000 1.000 | 1.000 1.000 |
23] Molar Flow (kgmole/h) 14.24 5.180 7.446 1101 46.34
24| Mass Flow (kgh) 2240 102.5 147.4 | 2477 1059
25| Liquid Volume Flow (L'h) 1464 91.22 131.1 2365 1154
26| Heat Flow (kJh) -3.445e+006 -1.261e+006 -1.813e+006 -3.166e+007 -1.315e+007
27| Name Etanol anhidro Etanol Enzimas Celulosa Cal
28| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
29| Temperature (C) 78.15 50.59 25.00 94.00 25.00 |
30| Pressure (atm) 1.000 1.000 1.000 | 1.000 1.000 '}
31| Molar Flow 1) 21.47 33.27 5.064 5.162 26.51
32| Mass Flow (kg/h) 981.2 1398 95.03 834.6 685.0 '
33| Liquid Volume Flow (Lh) 1231 1734 89.16 5456 535.8
134] Heat Flow (kJh) -5.796e+006 -9.166e+006 -1.277e+006 -2.901e+006 -5.206e+006
35| Name Agua Acido 137 136 135
36| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 1.0000 0.0000 1.0000
37| Temperature (C) 25.00 25.00 162.8 36.00 | 166.7 |
38| Pressure (atm) 1.000 1.000 1.000 | 1.000 1.000 |
39| Molar Flow mole/h) 105.8 2.087 21.47 11.77 11.77
140 Mass Flow (kg/h) 1906 204.7 981.2 4155 4155
141] Liquid Volume Flow (L/h) 1910 110.6 1231 5012 5012
42| Heat Flow (kJh) -3.014e+007 -1.826e+006 -4.826e+006 -3.288e+006 -2.697e+006
[43] Name 134 133 132 131 130
44| Vapour Fraction 1.0000 1.0000 1.0000 1.0000 1.0000
45| Temperature ) 166.7 166.7 165.7 166.7 7| 1669 '
46| Pressure (atm) 1.000 3.742 3.742 1.000 | 3.742
47| Molar Flow (kgmole’h) 11.77 2.349e-002 21.47 11.77 33.27
48| Mass Flow (kg/h) 415.4 1.034 981.2 4154 1398
49| Liquid Volume Flow (L'h) 501.2 1.253 1231 501.2 1734
150 Heat Flow (kJh) -2.697e+006 -9117 -4.826e+006 -2.697e+006 -7.532e+006
51] Name 129 128 127 126 125
52| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 1.0000 0.0000 0.0000
53| Temperature (C) 50.73 99.79 50.59 35.35 1002
54| Pressure (atm) 3.742 1.000 1.000 1.000 1.000
55| Molar Flow (kgmole’h) 33.27 72.91 4.598e-002 1062 2922 |
56| Mass Flow (kg/h) 1398 1315 2.000 2715 5545
57| Liquid Volume Flow (L/h) 1734 1319 2.441 3055 5488
58| Heat Flow (kJh) -9.165e+006 -2.036e+007 -1.586e+004 -2.997e+007 -8.182e+007
59| Name 124 123 122 121 120
60| Vapour Fraction 1.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
61| Temperature (C) 35.24 35.24 35.49 32.00 37.00
62| Pressure (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
63| Molar Flow mole/h) 0.1633 94.45 386.8 1181 268.8
164] Mass Flow (kg/h) 6.997 2300 7851 2301 5550
65| Liquid Volume Flow (L/h) 8.470 2554 8050 2372 5678
66| Heat Flow (kJh) -6.125e+004 -2.668e+007 -1.100e+008 -3.355e+007 -7.646e+007
167 Name 119 118 117 116 115
68| Vapour Fraction 0.0000 1.0000 0.0000 0.0000 1.0000
69| Temperature ) 37.00 37.00 37.00 32.00 32.00 |
70| Pressure (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
71] Molar Flow mole’h) 270.2 8.577 262.4 120.1 6.396
72| Mass Flow (kg/h) 5584 364.9 5847 2350 2743
73| Liquid Volume Flow (L/h) 5701 441.0 5728 2405 3316
74| Heat Flow (kJh) -7.664e+007 -3.242e+006 -7.622e+007 -3.381e+007 -2.444e+006
75| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 7.3 (25.0.0.7336) Page 10f6
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8
m Material Streams (continued) Fluid Phg: Al
11| Name 114 113 112 110 109

12| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
13] Temp (C) 40.00 | 45.84 45.00 94.00 25.00
14| Pressure (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
15| Molar Flow (kgmole/h) 113.0 1109 268.8 51.10 189.1
16| Mass Flow (ka/h) 2835 2740 6758 2667 3407
117 Liquid Volume Flow (L/h) 2599 2455 6236 2276 3414
18| Heat Flow (kJh) -3.186e+007 -3.304e+007 -7.592e+007 -1.647e+007 -5.388e+007
|19] Name 108 107 106 105 104

20| Vapour Fraction 0.0000 | 0.8479 1.0000 0.0000 1.0000
21| Temperature (C) 80.84 87.50 94.00 94.00 94.00
22| Pressure (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
23] Molar Flow (kgmole/h) 346.1 346.1 297.7 56.26 297.7
24| Mass Flow (kgh) 1.020e+004 1.020e+004 8938 3501 8940
25| Liquid Volume Flow (L/h) 1.171e+004 1.171e+004 1.045e+004 2821 1.045e+004
26| Heat Flow (kJh) -9.682e+007 -8.509e+007 -7.011e+007 -1.937e+007 -7.013e+007
27| Name 103 102 101 100 79

28| Vapour Fraction 0.8411 0.2559 0.0000 0.0000 1.0000
29| Temperature (C) 94.00 1| 82.71 81.31 160.0 45.00
30| Pressure (atm) 1.000 1.000 14.80 | 14.80 1.000
31| Molar Flow 1) 354.0 354.0 346.1 354.0 0.0000
32| Mass Flow (kgh) 1.244e+004 1.244e+004 1.020e+004 1.244e+004 0.0000
33| Liquid Volume Flow (L/h) 1.327e+004 1.327e+004 1.171e+004 1.327e+004 0.0000
134] Heat Flow (kJh) -8.950e+007 -9.799e+007 -9.680e+007 -9.799e+007 0.0000
35| Name 56 47 36 33 27

36| Vapour Fraction 1.0000 1.0000 1.0000 1.0000 1.0000
37| Temperature (C) 94.00 45.84 40.00 160.0 37.00
38| Pressure (atm) 1.000 1.000 1.000 14.80 1.000
39| Molar Flow mole/h) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
140 Mass Flow (kg/h) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
141] Liquid Volume Flow (L/h) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
42| Heat Flow (kJh) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
43| Name 17 10 5

44| Vapour Fraction 1.0000 0.0000 0.0000

45| Temperature C) 32.00 45.00 40.00

46| Pressure (atm) 1.000 1.000 1.000

47| Molar Flow (kgmole’h) 0.0000 0.0000 0.0000

48| Mass Flow (kg/h) 0.0000 0.0000 0.0000

49| Liquid Volume Flow (L'h) 0.0000 0.0000 0.0000

50| Heat Flow (kJ/h) 0.0000 0.0000 0.0000
51 | ik

- Compositions Fluid Pkg: Al
53| Name Xilosa Soélidos-3 Solidos-2 Sdlidos Solidos-1

54| Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 0.0000 0.0000 0.1309 0.0000
55| Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.3117 0.0000
56| Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.0627 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
57| Master Comp Mass Frac (H20) 0.7643 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
58| Master Comp Mass Frac (XILOSA*) 0.1133 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
59| Master Comp Mass Frac (CO2) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
60| Master Comp Mass Frac (Glucosa*) 0.0595 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
61| Master Comp Mass Frac (CELULOSA*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.2437
62| Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.2651
63| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.5574 0.3328
64| Master Comp Mass Frac (CENIZAS") 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.1082
65| Master Comp Mass Frac (H2SO4) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
166 | Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0001 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
67| Master Comp Mass Frac (LigninaLiquida* 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
68| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0000 1.0000 1.0000 0.0000 0.0000
69| Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0503
70| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
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Compositions (continued) Fluid Pkg: Al
Name Raquis Seco Levadura-1 Levadura Glucosa Etanol-agua
Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000 |
Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio*) 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000 |
Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.3471 |
Master Comp Mass Frac (H20) 0.0000 * 0.6660 * 0.6660 * 0.7782 0.6529 |
16| Master Comp Mass Frac (XILOSA*) 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000
17| Master Comp Mass Frac (CO2) 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000
18| Master Comp Mass Frac (Glucosa®) 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.2218 0.0000 |
19| Master Comp Mass Frac (CELULOSA®) 0.3996 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000 |
20| Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.3030 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000
21| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida*) 0.2801 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000 |
22| Master Comp Mass Frac (CENIZAS*) 0.0173 - 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000 |
23| Master Comp Mass Frac (H2SO4) 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000 |
|24] Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000
25| Master Comp Mass Frac (Ligninaliquida® 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000 |
26| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0000 * 0.3340 - 0.3340 * 0.0000 0.0000 |
27| Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000 |
28] Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000 |
29| Name Etanol anhidro Etanol Enzimas Celulosa Cal
30| Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.4000 |
31| Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio®) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000
32| Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.9947 0.9373 0.0000 * 0.0000 0.0000
33| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0053 0.0620 0.8106 * 0.0000 0.6000 |
34| Master Comp Mass Frac (XILOSAY) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 |
35| Master Comp Mass Frac (CO2) 0.0000 0.0007 0.0000 * 0.0000 0.0000
36| Master Comp Mass Frac (Glucosa*) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 |
37| Master Comp Mass Frac (CELULOSA*) 0.0000 0.0000 0.0000 - 0.6970 0.0000 |
38| Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.1137 0.0000
39| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida®) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.1428 0.0000 |
40| Master Comp Mass Frac (CENIZAS®) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0464 0.0000 |
41| Master Comp Mass Frac (H2S04) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000
42| Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000
43| Master Comp Mass Frac (LigninaLiquida* 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 |
44| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 |
45| Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 0.0000 0.1894 - 0.0000 0.0000
| 46| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000
47| Name Agua Acido 137 136 135
48| Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
49| Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio*) 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
50| Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.0000 * 0.0000 * 0.9947 0.8041 0.8041 |
51| Master Comp Mass Frac (H20) 1.0000 * 0.0000 * 0.0053 0.1959 0.1959 |
52| Master Comp Mass Frac (XILOSA*) 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
53] Master Comp Mass Frac (CO2) 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
54| Master Comp Mass Frac (Glucosa®) 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 |
55| Master Comp Mass Frac (CELULOSA*) 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
56 | Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
57| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida®) 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 |
58| Master Comp Mass Frac (CENIZAS®) 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 |
59| Master Comp Mass Frac (H2S04) 0.0000 * 1.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 |
60| Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
61| Master Comp Mass Frac (Ligninaliquida® 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
62| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
63| Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 * 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 |
64| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 - 0.0000 - 0.0000 0.0000 0.0000
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Compositions (continued) Fluid Pkg: Al
Name 134 133 132 131 130
Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.8041 0.0000 0.9947 0.8041 0.9373
Master Comp Mass Frac (H20) 0.1959 0.0000 0.0053 0.1959 0.0620
16| Master Comp Mass Frac (XILOSA®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
17| Master Comp Mass Frac (CO2) 0.0000 1.0000 0.0000 0.0000 0.0007
18| Master Comp Mass Frac (Glucosa®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
19| Master Comp Mass Frac (CELULOSA®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
20| Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
21| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
22| Master Comp Mass Frac (CENIZAS*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
23| Master Comp Mass Frac (H2SO4) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
|24] Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
25| Master Comp Mass Frac (Ligninaliquida® 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
26| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
27| Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
28] Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
29| Name 129 128 127 126 125
30| Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
31| Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
32| Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.9373 0.0019 0.2779 0.4836 0.0001
33| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0620 0.9978 0.0168 0.5153 0.9434
34| Master Comp Mass Frac (XILOSAY) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0200
35| Master Comp Mass Frac (CO2) 0.0007 0.0000 0.7053 0.0009 0.0000
36| Master Comp Mass Frac (Glucosa*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0365
37| Master Comp Mass Frac (CELULOSA*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
38| Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
39| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
40| Master Comp Mass Frac (CENIZAS®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
41| Master Comp Mass Frac (H2S04) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
42| Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0000 0.0003 0.0000 0.0002 0.0000
43| Master Comp Mass Frac (LigninaLiquida* 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
44| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
45| Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
| 46| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
47| Name 124 123 122 121 120
48| Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
49| Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio”) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
50| Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.0730 0.4257 0.1248 0.1160 0.1285
51| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0212 0.5730 0.8341 0.8782 0.8158
52| Master Comp Mass Frac (XILOSA*) 0.0000 0.0000 0.0141 0.0000 0.0199
53] Master Comp Mass Frac (CO2) 0.9058 0.0011 0.0011 0.0011 0.0011
54| Master Comp Mass Frac (Glucosa®) 0.0000 0.0000 0.0258 0.0048 0.0345
55| Master Comp Mass Frac (CELULOSA*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
56 | Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
57| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
58| Master Comp Mass Frac (CENIZAS®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
59| Master Comp Mass Frac (H2S04) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
60| Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0000 0.0002 0.0001 0.0000 0.0001
61| Master Comp Mass Frac (Ligninaliquida® 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
62| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
63| Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
64| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
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Compositions (continued) Fluid Pkg: Al
Name 119 118 117 116 115
Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.1277 0.0434 0.0627 0.1135 0.0311
Master Comp Mass Frac (H20) 0.8108 0.0251 0.7643 0.8598 0.0191
16| Master Comp Mass Frac (XILOSA*) 0.0198 0.0000 0.1133 0.0000 0.0000
17| Master Comp Mass Frac (CO2) 0.0011 0.9315 0.0000 0.0011 0.9498
18| Master Comp Mass Frac (Glucosa®) 0.0343 0.0000 0.0595 0.0047 0.0000
19| Master Comp Mass Frac (CELULOSA®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
20| Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
21| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
22| Master Comp Mass Frac (CENIZAS*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
23| Master Comp Mass Frac (H2SO4) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
|24] Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0001 0.0000 0.0001 0.0000 0.0000
25| Master Comp Mass Frac (Ligninaliquida® 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
26| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0061 0.0000 0.0000 0.0209 0.0000
27| Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
28] Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
29| Name 114 118 112 110 109
30| Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 0.0000 0.0177 0.0000 0.0000 |
31| Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio®) 0.0000 0.0000 0.0420 0.0000 0.0000
32| Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.0000 0.0000 0.0543 0.1376 0.0000
33| Master Comp Mass Frac (H20) 0.6799 0.6954 0.6612 0.2160 1.0000 |
34| Master Comp Mass Frac (XILOSAY) 0.0000 0.0000 0.0980 0.2485 0.0000 |
35| Master Comp Mass Frac (CO2) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
36| Master Comp Mass Frac (Glucosa*) 0.1938 0.0000 0.0515 0.1305 0.0000 |
37| Master Comp Mass Frac (CELULOSA*) 0.0308 0.2123 0.0000 0.0000 0.0000 |
38| Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0335 0.0346 0.0000 0.0000 0.0000
39| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida®) 0.0420 0.0435 0.0752 0.0000 0.0000 |
40| Master Comp Mass Frac (CENIZAS®) 0.0137 0.0141 0.0000 0.0000 0.0000 |
41| Master Comp Mass Frac (H2S04) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0768 0.0000
42| Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0000 0.0000 0.0001 0.0002 0.0000
43| Master Comp Mass Frac (LigninaLiquida* 0.0000 0.0000 0.0000 0.1905 0.0000 |
44| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 |
45| Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0063 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
| 46| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
47| Name 108 107 106 105 104
48| Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000
49| Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio”) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000
50| Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.6114 0.6114 0.6567 * 0.1048 0.6566
51| Master Comp Mass Frac (H20) 0.3684 0.3684 0.3432 - 0.1645 0.3432
52| Master Comp Mass Frac (XILOSA*) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.1892 0.0000
53] Master Comp Mass Frac (CO2) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000
54| Master Comp Mass Frac (Glucosa®) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0994 0.0000
55| Master Comp Mass Frac (CELULOSA*) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.1662 0.0000
56 | Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0271 0.0000
57| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida®) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0340 0.0000
58| Master Comp Mass Frac (CENIZAS®) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0111 0.0000
59| Master Comp Mass Frac (H2S04) 0.0201 0.0201 0.0000 * 0.0585 0.0000
60| Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0001 0.0001 0.0001 * 0.0001 0.0001
61| Master Comp Mass Frac (Ligninaliquida® 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.1451 0.0000
62| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000
63| Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000
64| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 0.0000 - 0.0000 0.0000
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ﬁ Compositions (continued) Fluid Pkg: Al
11| Name 103 102 101 100 79

12| Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
13| Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
| 14] Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.5013 0.5013 0.6114 0.5013 0.3646
15| Master Comp Mass Frac (H20) 0.2929 0.2929 0.3684 0.2929 0.6354
16| Master Comp Mass Frac (XILOSA*) 0.0533 0.0533 0.0000 0.0533 0.0000
17| Master Comp Mass Frac (CO2) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
18| Master Comp Mass Frac (Glucosa®) 0.0280 0.0280 0.0000 0.0280 0.0000
| 19] Master Comp Mass Frac (CELULOSA") 0.0468 0.0468 0.0000 0.0468 0.0000
20| Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0076 0.0076 0.0000 0.0076 0.0000
21| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida*) 0.0096 0.0096 0.0000 0.0096 0.0000
22| Master Comp Mass Frac (CENIZAS") 0.0031 0.0031 0.0000 0.0031 0.0000
23| Master Comp Mass Frac (H2SO4) 0.0165 0.0165 0.0201 0.0165 0.0000
24| Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0001 0.0001 0.0001 0.0001 0.0000
25| Master Comp Mass Frac (LigninaLiquida* 0.0409 0.0409 0.0000 0.0409 0.0000
26| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
27| Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
28| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
129] Name 56 47 36 33 27
30| Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
131] Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio”) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
32| Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.6566 0.0000 0.0000 0.7640 0.0434
33| Master Comp Mass Frac (H20) 0.3432 1.0000 1.0000 0.2359 0.0251
32| Master Comp Mass Frac (XILOSA®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
35| Master Comp Mass Frac (CO2) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.9315
36| Master Comp Mass Frac (Glucosa*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
37| Master Comp Mass Frac (CELULOSA") 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
38| Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
39| Master Comp Mass Frac (Ligni lida*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
40| Master Comp Mass Frac (CENIZAS®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
41| Master Comp Mass Frac (H2S04) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
42| Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0001 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
43| Master Comp Mass Frac (LigninaLiquida® 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
44| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
45| Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
46 | Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
47| Name 17 10 5
48] Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 0.0000 0.0000

49| Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio®) 0.0000 0.0000 0.0000

50| Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.0311 0.3646 0.0000
51| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0191 0.6354 1.0000

52| Master Comp Mass Frac (XILOSA*) 0.0000 0.0000 0.0000
53] Master Comp Mass Frac (CO2) 0.9498 0.0000 0.0000

54| Master Comp Mass Frac (Glucosa*) 0.0000 0.0000 0.0000
55| Master Comp Mass Frac (CELULOSA") 0.0000 0.0000 0.0000

56 | Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0000 0.0000 0.0000
57| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida®) 0.0000 0.0000 0.0000

58 | Master Comp Mass Frac (CENIZAS*) 0.0000 0.0000 0.0000
59| Master Comp Mass Frac (H2SO4) 0.0000 0.0000 0.0000

60| Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0000 0.0000 0.0000

61| Master Comp Mass Frac (LigninaLiquida*® 0.0000 0.0000 0.0000

62| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0000 0.0000 0.0000
163] Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 0.0000 0.0000
|64] Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 0.0000
65 |
66 |
67 |
68 |
69 |
70 |
71
|72 |
73 |
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Tablac 3.3 Simulacion del proceso de produccién etanol con pretratamiento de explosién de vapor
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1 ] CaseName: PRETRATAMIENTO EXPLOSION DE VAPOR.HSC
2 | LEGENDS
_i_ aspen E::Iington. MA Unit Set: Multiset
T Date/Time: Jul2015

[
| S . .z
-\Workbook: C 3.3, Pretratamiento explosion de vapor

8
m Material Streams Fluid Pkg: Al
111] Name Xilosa Vapor Solidos-1 Solidos Raquis seco

12| Vapour Fraction 0.0000 1.0000 0.0000 0.0000 0.0000
13] Temp (C) 100.5 210.0 37.00 32.00 100.0 '}
14| Pressure (atm) 1.000 18.83 1.000 1.000 20.03 1|
15| Molar Flow (kgmole/h) 298.4 860.4 15.50 0.9076 22.30 |
16| Mass Flow (kg/h) 6098 1.550e+004 381.8 22.35 2385
117 Liquid Volume Flow (L/h) 5925 1.553e+004 254.2 14.88 1609
18| Heat Flow (kJh) -8.389e+007 -2.033e+008 -2.004e+006 -1.178e+005 -5.693e+006
|19] Name Levadura-1 Levadura Etanol anhidro Enzimas Descarga vapor

20| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 1.0000 0.0000 1.0000
21| Temperature ) 25.00 | 25.00 162.8 25.00 1005
22| Pressure (atm) 1.000 | 1.000 1.000 | 1.000 | 1.000
23] Molar Flow (kgmole/h) 57.74 3.382 10.65 191.5 5705
24| Mass Flow (kgh) 1143 66.93 487.0 3457 | 1.028e+004
25| Liquid Volume Flow (L'h) 1017 59.55 611.2 3454 1.080e+004
26| Heat Flow (kJh) -1.406e+007 -8.233e+005 -2.392e+006 -5.429e+007 -1.365e+008
27| Name Celulosa 129 128 127 126

28| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 1.0000 1.0000
29| Temperature (C) 100.5 46.00 46.00 166.7 | 166.7 |
30| Pressure (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 | 3.742 |
31| Molar Flow 1) 8.800 5.937 5.940 5.940 1.175e-002
32| Mass Flow (kg/h) 1503 210.7 210.7 210.7 0.5171
33| Liquid Volume Flow (L/h) 982.8 254.4 254.4 254.4 0.6266
134] Heat Flow (kJh) 3.473e+005 -1.651e+006 -1.652e+006 -1.361e+006 -4561
35| Name 125 124 123 122 121

36| Vapour Fraction 1.0000 1.0000 0.0000 0.0000 0.0000
37| Temperature (C) 165.7 166.9 50.67 99.33 50.54
38| Pressure (atm) 3.742 | 3.742 3.742 1.000 1.000
39| Molar Flow mole/h) 10.65 16.60 16.60 28.67 16.60
140 Mass Flow (kg/h) 487.0 698.2 698.2 519.2 698.2
141] Liquid Volume Flow (L/h) 611.2 866.3 866.3 520.9 866.3
42| Heat Flow (kJh) -2.392e+006 -3.758e+006 -4.573e+006 -8.006e+006 -4.574e+006
[43] Name 119 118 117 116 115

44| Vapour Fraction 1.0000 0.0000 0.0000 0.0000 1.0000
45| Temperature C) 50.54 36.46 100.1 34.60 34.60
46| Pressure (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
47| Molar Flow (kgmole’h) 1.838e-002 45.29 497.9 39.35 7.453e-002
48| Mass Flow (kg/h) 0.7998 1218 9138 1008 3.198
49| Liquid Volume Flow (L/h) 0.9762 1388 9113 1134 3.871
150 Heat Flow (kJh) -6341 -1.276e+007 -1.392e+008 -1.111e+007 -2.797e+004
51] Name 114 113 112 111 110

52| Vapour Fraction 0.0000 | 0.0000 0.0000 0.0000 1.0000
53| Temperature (C) 36.17 37.00 32.00 32.00 32.00 |
54| Pressure (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
55| Molar Flow (kgmole’h) 537.3 3428 194.5 195.4 3.987
56| Mass Flow (kg/h) 1.015e+004 6537 3611 3634 170.7
57| Liquid Volume Flow (L/h) 1.025e+004 6587 3664 3679 206.3
58| Heat Flow (kJh) -1.527e+008 -9.747e+007 -5.528e+007 -5.540e+007 -1.532e+006
59| Name 109 108 107 106 105

60| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 1.0000
61| Temperature (C) 50.00 | 50.00 50.00 37.00 | 37.00
62| Pressure (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 1.000
63| Molar Flow mole/h) 190.2 8.196 198.4 358.3 7.574
164] Mass Flow (kg/h) 3738 1223 4960 6919 3215
65| Liquid Volume Flow (L/h) 3671 799.5 4471 6841 388.1
66| Heat Flow (kJh) -5.421e+007 1.774e+006 -5.243e+007 -9.947e+007 -2.887e+006
167 Name 104 103 102 101 100

68| Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.6500 0.2366 0.0000
69| Temperature C) 37.00 | 100.5 100.5 100.2 210.0 1|
70| Pressure (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 | 18.83
71] Molar Flow mole’h) 298.4 307.2 877.6 877.6 8776
72| Mass Flow (kg/h) 6098 7601 1.789e+004 1.789e+004 1.789e+004
73| Liquid Volume Flow (L/h) 5925 6908 1.721e+004 1.721e+004 1.721e+004
74| Heat Flow (kJh) -8.538e+007 -8.354e+007 -2.201e+008 -2.345e+008 -2.345e+008
75| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 7.3 (25.0.0.7336) Page 10f5
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1 ] CaseName: PRETRATAMIENTO EXPLOSION DE VAPOR.HSC
2 | LEGENDS
_i_ aspen E::Iington. MA Unit Set: Multiset
T Date/Time: Jul2015
| 6 |

. .z -
—Workbook: C 3.3, Pretratamiento explosion de vapor (continued)
-% Material Streams (continued) Fluid Pkg: Al
|11] Name 78 75 73 72 23
12| Vapour Fraction 0.0000 1.0000 0.0000 1.0000 1.0000
13| Temperature C) 50.00 100.5 37.00 50.00 2100
14| Pressure (atm) 1.000 1.000 1.000 1.000 18.83
15| Molar Flow (kgmole/h) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
16| Mass Flow (kg/h) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
17] Liquid Volume Flow (L/h) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
18| Heat Flow (kJh) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
119] Name 17
20| Vapour Fraction 1.0000
21| Temperature (C) 32.00
22| Pressure (atm) 1.000
23| Molar Flow mole'h) 0.0000
24| Mass Flow (kgh) 0.0000
25| Liquid Volume Flow (Uh) 0.0000
26| Heat Flow (kJ/h) 0.0000
27 -
o] Compositions Fluid Pkg: Al
129] Name Xilosa Vapor Sélidos-1 Sélidos Ragquis seco
30| Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 |
31| Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 |
32| Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
33| Master Comp Mass Frac (H20) 0.8657 1.0000 0.0000 0.0000 0.0608
134] Master Comp Mass Frac (XILOSA®) 0.1190 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 |
35| Master Comp Mass Frac (CO2) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 |
36| Master Comp Mass Frac (Glucosa®) 0.0130 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
37| Master Comp Mass Frac (CELULOSA*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.8758
38| Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.2846 |
39| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.2630 |
40| Master Comp Mass Frac (CENIZAS®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0163 |
41| Master Comp Mass Frac (Oxygen) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 |
42| Master Comp Mass Frac (Nitrogen) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
43| Master Comp Mass Frac (H2SO4) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 |
44| Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0002 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
45| Master Comp Mass Frac (LigninaLiquida* 0.0020 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 |
46 | Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0000 0.0000 1.0000 1.0000 0.0000 |
47| Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 |
48| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 |
49| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
50| Name Levadura-1 Levadura Etanol anhidro Enzimas Descarga vapor
51| Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
52| Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000
53| Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.0000 0.0000 0.9954 0.0000 0.0000
54| Master Comp Mass Frac (H20) 0.6659 0.6660 0.0046 0.9913 0.9992
55| Master Comp Mass Frac (XILOSA*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 *| 0.0000
56 | Master Comp Mass Frac (CO2) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000
57| Master Comp Mass Frac (Glucosa*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
58| Master Comp Mass Frac (CELULOSA*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000
59| Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 7| 0.0000
60| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000
61| Master Comp Mass Frac (CENIZAS*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000
62| Master Comp Mass Frac (Oxygen) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000
63| Master Comp Mass Frac (Nitrogen) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000
64| Master Comp Mass Frac (H2SO4) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000
65| Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0008
66 | Master Comp Mass Frac (LigninaLiquida* 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
67| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.3341 0.3340 0.0000 0.0000 0.0000
68| Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0087 * 0.0000
69| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000
70| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 | 0.0000
|71
72 |
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Case Name: PRETRATAMIENTO EXPLOSION DE VAPOR.HSC
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1
B LEGENDS

3 aspen Burlington, MA Unit Set: Multiset
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T Date/Time: Jul2015

[
— . .z .
- Workbook: C 3.3, Pretratamiento explosion de vapor (continued)

8
ﬁ Compositions (continued) Fluid Pkg: Al
111] Name Celulosa 129 128 127 126

12| Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
13| Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio*) 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
14| Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.0000 0.8084 - 0.8082 0.8082 0.0000
15| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0000 0.1916 * 0.1918 0.1918 0.0000
16| Master Comp Mass Frac (XILOSA*) 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
17| Master Comp Mass Frac (CO2) 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 1.0000
18| Master Comp Mass Frac (Glucosa®) 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
19| Master Comp Mass Frac (CELULOSA®) 0.5477 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
20| Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0177 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
21| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida*) 0.4089 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
22| Master Comp Mass Frac (CENIZAS") 0.0258 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
23| Master Comp Mass Frac (Oxygen) 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
|24] Master Comp Mass Frac (Nitrogen) 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
25| Master Comp Mass Frac (H2S04) 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
26| Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
27| Master Comp Mass Frac (LigninaLiquida* 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
28| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
29| Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
30| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
31] Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000
(32| Name 125 124 123 122 121

33| Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
34| Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
35| Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.9954 0.9381 0.9381 0.0059 0.9381
36| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0046 0.0611 0.0611 0.9923 0.0611
37| Master Comp Mass Frac (XILOSA*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
38| Master Comp Mass Frac (CO2) 0.0000 0.0007 0.0007 0.0000 0.0007
|39] Master Comp Mass Frac (Glucosa®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
40| Master Comp Mass Frac (CELULOSA") 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
41| Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
42| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
43| Master Comp Mass Frac (CENIZAS*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
44| Master Comp Mass Frac (Oxygen) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
45| Master Comp Mass Frac (Nitrogen) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
|46 | Master Comp Mass Frac (H2SO4) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
47| Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0018 0.0000
48| Master Comp Mass Frac (LigninaLiquida* 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
49| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
150 | Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
51| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
52| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
53] Name 119 118 117 116 115

54| Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
55| Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
56 | Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.2776 0.5404 0.0001 0.4844 0.0735
57| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0166 0.4580 0.9791 0.5137 0.0201
58| Master Comp Mass Frac (XILOSA®) 0.0000 0.0000 0.0133 0.0000 0.0000
59| Master Comp Mass Frac (CO2) 0.7058 0.0009 0.0000 0.0011 0.9063
60| Master Comp Mass Frac (Glucosa®) 0.0000 0.0000 0.0061 0.0000 0.0000
61| Master Comp Mass Frac (CELULOSA") 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
62| Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
63| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
|64] Master Comp Mass Frac (CENIZAS") 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
65| Master Comp Mass Frac (Oxygen) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
66 | Master Comp Mass Frac (Nitrogen) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
67| Master Comp Mass Frac (H2SO4) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
68| Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0000 0.0007 0.0001 0.0009 0.0000
69| Master Comp Mass Frac (LigninaLiquida* 0.0000 0.0000 0.0014 0.0000 0.0000
70| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
71| Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
72| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
73| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
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- Workbook: C 3.3, Pretratamiento explosion de vapor (continued)

8
ﬁ Compositions (continued) Fluid Pkg: Al
111] Name 114 113 112 111 110

12| Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
13| Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
14| Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.0482 0.0482 0.0482 0.0479 0.0152
15| Master Comp Mass Frac (H20) 0.9326 0.9226 0.9507 0.9448 0.0196
16| Master Comp Mass Frac (XILOSA*) 0.0119 0.0185 0.0000 0.0000 0.0000
17| Master Comp Mass Frac (CO2) 0.0004 0.0000 0.0011 0.0011 0.9652
18| Master Comp Mass Frac (Glucosa®) 0.0055 0.0085 0.0000 0.0000 0.0000
19| Master Comp Mass Frac (CELULOSA®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
20| Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
21| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
22| Master Comp Mass Frac (CENIZAS") 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
23| Master Comp Mass Frac (Oxygen) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
|24] Master Comp Mass Frac (Nitrogen) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
25| Master Comp Mass Frac (H2S04) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
26| Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0001 0.0002 0.0000 0.0000 0.0000
27| Master Comp Mass Frac (LigninaLiquida* 0.0012 0.0019 0.0000 0.0000 0.0000
28| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0062 0.0000
29| Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
30| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
31] Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
(32| Name 109 108 107 106 105

33| Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
34| Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
35| Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0455 0.0194
36| Master Comp Mass Frac (H20) 0.9076 0.0000 0.6839 0.8717 0.0260
37| Master Comp Mass Frac (XILOSA*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0175 0.0000
38| Master Comp Mass Frac (CO2) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.9545
|39] Master Comp Mass Frac (Glucosa®) 0.0924 0.0000 0.0696 0.0080 0.0000
40| Master Comp Mass Frac (CELULOSA") 0.0000 0.4192 0.1033 0.0000 0.0000
41| Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0000 0.0218 0.0054 0.0000 0.0000
42| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida®) 0.0000 0.5028 0.1239 0.0000 0.0000
43| Master Comp Mass Frac (CENIZAS*) 0.0000 0.0317 0.0078 0.0000 0.0000
44| Master Comp Mass Frac (Oxygen) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
45| Master Comp Mass Frac (Nitrogen) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
|46 | Master Comp Mass Frac (H2SO4) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
47| Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0002 0.0000
48| Master Comp Mass Frac (LigninaLiquida* 0.0000 0.0000 0.0000 0.0018 0.0000
49| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0552 0.0000
150 | Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 0.0245 0.0060 0.0000 0.0000
51| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
52| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
53] Name 104 103 102 101 100

54| Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
55| Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
56 | Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
57| Master Comp Mass Frac (H20) 0.8657 0.6945 0.8697 0.8697 0.8697
58| Master Comp Mass Frac (XILOSA®) 0.1190 0.0954 0.0406 0.0406 0.0406
59| Master Comp Mass Frac (CO2) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
60| Master Comp Mass Frac (Glucosa®) 0.0130 0.0105 0.0044 0.0044 0.0044
61| Master Comp Mass Frac (CELULOSA") 0.0000 0.1083 0.0460 0.0460 0.0460
62| Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0000 0.0035 0.0015 0.0015 0.0015
63| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida®) 0.0000 0.0809 0.0344 0.0344 0.0344
|64] Master Comp Mass Frac (CENIZAS") 0.0000 0.0051 0.0022 0.0022 0.0022
65| Master Comp Mass Frac (Oxygen) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
66 | Master Comp Mass Frac (Nitrogen) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
67| Master Comp Mass Frac (H2SO4) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
68 | Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0002 0.0002 0.0006 0.0006 0.0006
69| Master Comp Mass Frac (LigninaLiquida* 0.0020 0.0016 0.0007 0.0007 0.0007
70| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
71| Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
72| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
73| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
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1 ] CaseName: PRETRATAMIENTO EXPLOSION DE VAPOR.HSC
2 | LEGENDS

3 aspen Burlington, MA Unit Set: Multiset
<] usA
T Date/Time: Jul2015

[
— . .z .
- Workbook: C 3.3, Pretratamiento explosion de vapor (continued)

8
% Compositions (continued) Fluid Pkg: Al
111] Name 78 75 73 23

12| Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
13| Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
14| Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.0000 0.0000 0.2866 0.0000 0.0000
15| Master Comp Mass Frac (H20) 1.0000 0.9992 0.7133 1.0000 0.9984
16| Master Comp Mass Frac (XILOSA*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
17| Master Comp Mass Frac (CO2) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
18| Master Comp Mass Frac (Glucosa®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
19| Master Comp Mass Frac (CELULOSA®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
20| Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
21| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida*) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
22| Master Comp Mass Frac (CENIZAS") 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
23| Master Comp Mass Frac (Oxygen) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
|24] Master Comp Mass Frac (Nitrogen) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
25| Master Comp Mass Frac (H2S04) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
26| Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0000 0.0008 0.0001 0.0000 0.0015
27| Master Comp Mass Frac (LigninaLiquida* 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
28| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
29| Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
30| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
31| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
(32| Name A7

33| Master Comp Mass Frac (hidroxido de ca 0.0000

34| Master Comp Mass Frac (Sulfato Calcio*) 0.0000
35| Master Comp Mass Frac (Ethanol) 0.0152

36| Master Comp Mass Frac (H20) 0.0196

37| Master Comp Mass Frac (XILOSAY) 0.0000

38| Master Comp Mass Frac (CO2) 0.9652
|39] Master Comp Mass Frac (Glucosa®) 0.0000

40| Master Comp Mass Frac (CELULOSA") 0.0000

41| Master Comp Mass Frac (HEMICELULO 0.0000
42| Master Comp Mass Frac (LigninaSolida®) 0.0000

43| Master Comp Mass Frac (CENIZAS*) 0.0000
44| Master Comp Mass Frac (Oxygen) 0.0000

45| Master Comp Mass Frac (Nitrogen) 0.0000
|46 | Master Comp Mass Frac (H2SO4) 0.0000

47| Master Comp Mass Frac (Furfural) 0.0000

48| Master Comp Mass Frac (LigninaLiquida* 0.0000

49| Master Comp Mass Frac (Levadura®) 0.0000
150 | Master Comp Mass Frac (Celulasa®) 0.0000

51| Master Comp Mass Frac (Sulfato de sodi 0.0000
52| Master Comp Mass Frac (NaOH) 0.0000
53 |
54
55 |
56 |
57|
58
59|
60 |
61
62 |
63 |
64
65|
66 |
67 ]
68 |
69
70|
|71
72 |
73 |
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ANEXO D

TablaD 4.1.1 Costo de los equipos para los procesos de produccion de biodiesel

. ) . . Presion " Predo Peso Rrecio Precio .
5 Flujo Volumen Dimensiones Material i Espesor Area 5 Volumen : uninario A Costo equipo A+B
Equipo maxima aislante A equipo R material B
material
Ton/hora m3/hora m3 Altura(m) | Diametro (m) psi mm m2 usD m3 Ton UsS/ton usD usD

Calentador de aceite 13,05 14,17 127 5 0,57 9,59 7373,74751 142845,334 150219,0819
Reactor 14,05 14,44 10,83 38 1,9 Acero inox 19,69 5 28,41 21855,6814 | 0,151 1,2 23400 248264,253 270119,9342
Calentador de aceite 0 0 1,54 5 0,63 10,62 8170,43091 190442,742 198613,1727
Reactor Refinacién 15,14 16,13 161 2,02 1,01 Acero inox 17,39 5 8 6152,16629 | 0,042 0,34 23400 69869,1345 76021,30084
Calentador de aceite 12,46 13,53 1,16 5 0,54 ND 9,13 7019,66599 133054,981 140074,6465
Reactor esterificacion 15,26 16,73 16,73 4,4 2,2 Acero inox 20,4 5 37,96 29202,8728 0,201 16 23400 646782,996 675985,8685
Decantador 15,26 16,73 328 1 2,04 Acero 15,99 5 12,98 9985,09867 | 0,075 0,59 2054 10666,7056 20651,80424
Reactor neutralizacion 13,53 15,35 15,35 4,27 2,14 Acero inox 20,05 5 35,84 27574,0978 0,19 1,51 23400 610764,054 638338,1516
Decantador 13,53 15,35 11,21 1 3,78 Acero 15,95 5 34,29 26379,0727 0,205 1,61 2054 29273,6891 55652,7618
Calentador 13,53 15,41 0,6 5 0,39 ND 6,45 4957,14118 63079,6215 68036,76272
Columna de lavado 15,4 17,14 857 5,59 14 Acero inox 21,84 5 27,58 212183347 | 0,142 1,13 23400 234941,936 256160,2706
Calentador 2,57 2,57 0,62 5 04 ND 6,56 5045,66156 201295,34 206341,0017
Decantador agua 12,76 14,44 491 1 2,5 Acero inox 15,95 5 17,67 13596,7301 0,103 0,82 23400 169967,978 183564,7084
Economizador 12,51 14,21 502 7 0,96 ND 22,88 175978512 | 0,808 687776,783 705374,634
Calentador 12,51 14,21 0,49 5 0,35 ND 5,79 4452,57503 174154,992 178607,5672
Enfriador 12,5 14,19 4,01 7 0,85 ND 20,27 15597,2906 1086233,56 1101830,852
Reactor FFA 3,85 3,66 3,66 2,65 1,33 Acero inox 18,66 5 13,8 0 0,073 0,58 23400 120617,867 120617,8674
Decantador 3,85 3,66 491 1 2,5 Acero inox 16,19 5 17,67 0 0,103 0,82 23400 169967,978 169967,9783
Reactor Neutralizacion pH 3,91 3,71 0,62 1,47 0,73 Acero inox 16,89 5 4,22 0 0,022 0,18 23400 36895,2937 36895,29365
Economizador 3,91 3,71 4,25 7 0,88 ND 20,92 16093,0048 | 0,702 1125855,28 1141948,288
Calentador 3,91 371 1 5 0,5 ND 8,45 6497,39576 217733,574 224230,9701
Stripper 3,91 371 133 189 0,95 Acero inox 75,53 5 7,03 5408,59511 [ 0,037 03 23400 61406,5864 66815,1815
Columna de rectificacién 7,61 8,01 16,97 11,44 0,95 Acero inox 35,63 27405,9091 730629,498 758035,4071
Reboiler 5,77 5,77 1,05 5 0,52 ND 8,68 6674,43652 214741,586 221416,0221
Condensador 7,69 9,71 081 5 0,45 ND 7,55 5806,93681 210961,765 216768,7022
Costo Equipos sistema BDIE1 USS 7882288,23 COP $ 14330 Millones

Costo Equipos sistema BDIE2 USS 7645764,58 COP $ 13900 Millones

Costo Equipos sistema BDIE3 USS 7409240,92 COP $13470 Millones

Costo Equipos sistema BDIE4 USS 7013201,32 COP $12750 Millones




Tabla D 4.2.1 Costo Equipos de la planta de produccion de Hidrégeno

- Equipo base Equipo Escalado en 2012
EQUIPO Ng;r:j?;zge Aiio Cos!o Total |Exponente Factor de Ing{.a?;%o Fa;:;or Tra(;?:;g - Fuente del Costo
Roquaiidos . Base |en Afio Base| de escala _ Instalacion M2 |Trastado| 2012 Base
Costo Capacidad Costo Capacidad
Cargador con Ruedas 4 $25100 680 kg 2012 | $100.400 NA $100.400 1440 ton 1,00 $100400 | 100 | $100.400 Caterpillar
Trituradora 1 §105.100 381tonid | 2007 | $105100 | 0,60 §80.793 1440 ton/d 263 §212486 | 130 | $276.232 |Swansonetal 2010
Tolvas 2 561400 MB1tonid | 2007 | $122.800 | 0,60 584928 1440 ton/d 302 §266.482 | 130 | $333426 |Swansonetal 2010
Banda Transportadora 3 520800 3181tonid | 2000 | $62400 0,60 §43.155 1440 ton/d 138 $59555 | 130 577421 | Swansonetal 2010
Secador 3 §633700 | 26667tonid | 2007 ($1.901.100| 060 |$3.009.774 1440 ton/d 240 | $7.223459| 130 | $9.390.498 | Swansonetal 2010
Moling 1 $167.100 2223tondd | 2007 | $167.100 | 0,60 $128.454 564,24 ton/d 263 $337835 | 130 | $439185 |Swansonetal 2010
Gasificador 1 $6.410000 | 417ton/h | 2003 |$6410000) 0,70 |[$7.171.461 2351ton/h 235 |$16.852933| 130 |[521.908.813 | Swansonetal 2010
Intercambiador de Calor E-105 1 398 112 1987 | 5398 0,52 $170.005 2358 112 210 $357.011 | 130 | $464.114 Hoffman 2003
Compresar 1 $1.176.900 |25 bar, 180ton/d| 2007 [$1.176.900| 0,82 | $1592.973 | 36 bar; 984 ton/d 120 | $1911568 | 130 | 52485.038 | Swansonetal 2010
Reformado con vapor 1 $1.650.800 98m3 2007 |$1.650.800| 0,70 $32.553 0,031 m3 302 $98.311 130 | 3127805 |Swansonetal 2010
Enfriador E-106 1 $398 112 1987 | 5398 0,52 $81.562 7617512 210 §171280 | 130 | $222664 Hoffman 2003
Water Gas Shift 2 5 136.600 927 ton/d 2007 | $273.200 | 060 $315.064 948 ton/d 1,20 $378.077 | 1230 | $491500 |Swansonetal 2010
Intercambiador de Calor E-104 1 5398 112 1987 | 5398 0,52 546.075 36412 210 $96.757 | 130 | $126784 Hoffman 2003
Ciclon 1 §24900 2054tonid | 2007 | $24.900 0,66 §11.87T1 817,92 ton/d 120 §14245 | 130 §18519 | Swansonetal 2010
PSA 1 §1510000 | 500Kmolh | 2000 [§1510000| 060 |§56215809 | 2740Kmolh 120 | $7458971| 130 | $9.696.662 | Hoffman 2003
Comprasar de H2 1 §1.176.900 |25 bar 180ton/d| 2007 (51176900 082 | 51963604 |675bar67 F3tonid| 420 | $2356325| 130 | $3.063.222 | Swansonetal 2010
Tanque de almacenamiento H2 1 §4.330.000 147 ton 2010 ($4.330000| 060 |$52886.844 67,7 ton/d 120 | $3464213 | 130 | $4.903.477 | Zhangetal 2013
Caldera 1 51450500 | 4000fonid | 2007 |$1450.500) 0,60 |[$52427.877 7900 tonid 130 | §3196.240 | 130 | $4.103.112 | Swansonetal. 2010
TOTAL $57.827.870




TablaD 4.2.2 Costo de equipos de la planta de produccion Fischer-Tropsch.

Nimero de Equipo base Ao Costo Total|[Exponent|  Equipo Escalado en 2012 P—— Costo Fictor de Costo
EQUIPO Equipos Base | Ao | ede —— Instalado Traskado Trasladado |Fuente del Costo Base
Requeridos Base [US] | escala 2012 [Us) 2012 [U§]
Costo[US] | Capacidad Costo [US] Capacidad
Cargador con Ruedas 4 §25.100 630 kg 2012 | $100.400 NA $100.400 1440ton 1,00 5100.400 1,30 §100.400 Caterpilar

Trturadora 1 $105.100 3181 tondd | 2007 | $105.100 | 0,60 $80793 1440 ton/d 263 §212486 130 §276.232 | Swansonetal 2010
Tolvas 2 561400 J81tondd | 2007 | $122.800 | 0,60 £82928 1440 ton/d 302 §256.482 130 §333426 | Swansonetal 2010
Banda Transportadora 3 $20.800 3181 tonid | 2000 | $62400 0,60 $43.155 1440 ton/d 1,38 $59555 130 $77.421 Swanson et al. 2010
Secador 3 $633.700 | 26667tonid | 2007 [ $1.901.100| 060 |$3.009.774 1440 ton/d 240 $7223459 | 130 | $9390436 | Swansonetal 2010
Wolino 1 $167.100 2223tonid | 2007 | $167.100 | 0,60 | $128.454 564 24 ton/d 263 $337.835 1,30 $439.185 | Swansonetal. 2010
Gasificador 1 36410000 [ 417ton/h | 2003 ) $6.410.000| 070 |§7.171.461 23,51 ton/h 235 |$16.852.933| 130 |3$21.908.813| Swansonetal 2010
Ciclon 1 324900 2854tonid | 2007 | $24.900 066 | $12869 902 84 tonid 120 $15.203 1,30 §19.763 Swanson et al. 2010

Intercambiador de Calor E-100 1 $21.800 67529R2 | 2007 | $21.800 0,60 §15.388 36,3 2 247 $38.009 130 §49.412 Philips et al. 2011
WES 1 $136.600 927 ton/d 2007 | S136600 | 070 | $149.582 902 64 tonid 302 451739 130 §587.260 | Swansonetal 2010

Intercambiador de Calor E-101 1 $21.800 6752012 | 2007 | $21.800 0,60 $26.149 765,36 fi2 247 $64.587 1,30 §83.964 Phillps et al. 2011
Compresor 1 $1.176.900 | 25 bar; 180ton/d | 2007 | $1.176.900 | 082 |$1.100.568]|25 bar, 90264tonid| 1,20 $1320882 | 130 | $1.716887 | Swansonetal 2010

Reactor Fischer-Tropsch 1 57303839 | 4274tondd | 2003 | 57303889 072 |$3467.022 90264tonid 360 |512481278| 130 |S516.225661| Larsonetal 2005

Intercambiador de Calor E-107 1 530600 144653 ft2 | 2007 | $30600 0,60 §38544 1481 82 2 247 £85.323 130 $110.920 Philips et al. 2011
Tanque de Separacion 1 $39.200 1463tondd | 2007 | $39.200 052 | $33931 902 64 tonid 3,02 5102471 1,30 §133213 | Swansonetal 2010

Intercambiador de Calor E-108 1 $21.800 6752912 | 2007 | $21.800 0,60 $15670 326 fi2 247 $38.704 130 $50.316 Philips et al. 2011
Tanque de Separacion 1 $39.200 1463 tonid 2007 NA 0,52 $21.981 391 68 tonid 3,02 $66.383 130 $86.298 Swanson et al. 2010

Sistema de Enfriamiento £-109 1 $267.316 | 367EGBTUM | 2002 | $267.316 | 0,78 | $173.811 | 1281E6BTUM 247 $429.312 1,30 $558.106 Philips et al. 2011
Tanque de Separacion 1 339.200 1463tonid | 2007 | $1.570 052 | $21.464 374 16 ton/d 302 §64822 130 §84.269 Swanson et al. 2010

Torre de Fraccionamiento 1 $7.927182| 334 tonid 2007 [§7927152| 078 |[$4.288.803] 131 33tonid 120 $5110564 | 130 | $6.643.733 |Robinson & Dolbear 2007

Sigtema de Enfriamiento E-110 1 $267.316 | 367EGBTUM | 2002 | $267.316 | 078 | $134.460 | 6693ESBTUM 247 $ 332115 1,30 343730 Phillps et al. 2011
Separador de dos fases 1 $72100 4274tonid | 2007 372100 0,60 $18512 371,04 tondd 3,02 $55.007 1,30 $72679 Swanson et al. 2010
Tanque de Almacenamiento Nafta 1 $646.300 2610 fon 2007 $646.300 | 051 |S244.26609] 314160 ton 247 $603.337 1,30 $784.338 | Swansonetal 2010
Tanque de Almacenamiento Diesel 1 $1.200.700 6180 ton 2007151200700 051 | $455.701 750 ton 247 $1125582 | 130 | $1463257 | Swansonetal 2010
Caldera 1 51450500 4000Ton/d | 2007 | 51450500 060 |$2427877] 7900 Ton/d 3,02 $7332189 | 130 | $9531845 | Swansonetal 2010

TOTAL § 71.159.646)

Fuente: Autor.




TablaD 4.2.3 Costo de equipos de la planta de produccién de metanol.

Costo

Nt'lmgro de Equipo base Ao | Totalen |Exponente Equipo Escalado en 2012 Factor de Costo Factor Costo Fuente del Costo
ey Eipos Base | Afio Base | de escala Instalacion B de |lndadaic Base
Requeridos | Costo [US] Capacidad us] Costo [US] | Capacidad 2012 [US] |Traslado| 2012 [US]
Cargador con Ruedas 4 $25.100 880 kg 2012 | £100.400 NA £100.400 1440 ton 1,00 $100.400 1,00 5100400 Caterpillar
Trituradora 1 $ 105.100 381 tonid | 2007 | $105.100 0,60 $80.793 1440 ton/d 263 $212.486 130 | $276.232 | Swanson &t al 2010
Tolvas 2 561400 38tonid | 2007 | $122800 0,60 384928 1440 ton/d 302 256 482 130 | 8333426 | Swansonetal 2010
Banda Transportadora 3 520.800 MBton/d | 2000 | $62.400 0,60 §43.155 1440 ton/d 1,38 §59.555 1,30 §77.421 | Swanson ¢t al 2010
Secador 3 $633.700 266,67 tondd | 2007 [$1.801.100 0,60 $3.009.774 1440 ton/d 240 7223459 | 130 | $9.390495 | Swansonetal 2010
Halino 1 § 167.100 2223ton/d | 2007 | $167.100 0,60 5126454 554 24 ton/d 263 §337.835 130 | $438.185 | Swansonetal 2010
Gasificador 1 £6.410.000 417 tonth 2003 ($6.410.000 0,70 $7171.481 23 51 ton/h 235 $16852933| 130 |[%21.308813| Swansonetal 2010
Ciclan 1 $24.500 2954ton/d | 2007 | §24.900 0,66 $ 12,669 902 64 ton/d 1,20 $15.203 1,30 $19.763 | Swansonetal 2010
Intercambiador de Calor E-105 1 $10.600 T4 47 fi2 2007 | $10.600 0,60 $6.379 30,32 2 247 $16.991 1,30 $22.088 Phillips et al. 2011
WGS 1 £ 136600 927 tonid 2007 | $136.600 0,70 $149.185 902 64 ton/d 302 § 450.537 130 | 5585699 | Swansonetal 2010
Compresor 1 $§1.176.800 | 25 bar; 180 ton/d | 2007 |$1.176.900 0,82 $1.276.836 | bar; 1082 ton 1,20 §1532203 | 130 | $1991.864 | Swansonetal 2010
Reactor 1 £987.804 283816 b/ | 2007 | $987.804 0,57 $ 871487 188900 Ibvh 247 §2152572| 130 | 82798344 | Philips etal 2011
Intercambiador de Calor £-107 1 $ 30.600 144653 ft2 | 2007 | § 30.600 0,60 §73.359 9172,65 fi2 247 $181.197 130 [ $235.556 Phillips et al. 2011
Intercambiador E-108 1 $30.600 1446532 | 2007 | §30.600 0,60 $35.218 1530,35 2 247 $36.989 130 | $113.088 Phillips et al. 2011
Tanque de Separacion V-100 1 572100 4274 tondd 2007 | $72.100 0,52 §04.83 2056 tonid 302 $165.589 1,30 $210.266 | Swanson etal 2010
Tanque de Separacion V-101 1 572100 4274tondd | 2007 | 872100 052 §37.19387 975 tonid 302 $112.325 130 | $148.022 | Swansonetal 2010
Columna 1 i §633.530 78875 Kgh | 2000 | $633.530 0,68 $580.617,56 | 34310 Kgh 210 $1.219297 | 130 | §1.585.086| Adenetal 2002
Condensador Columna 1 1 $15.530 37E5kCalh | 2000 | 315530 0,68 §527.469.80 | 3,7E7 kCalh 210 $1107687 | 130 |$1439993| Adenetal 2002
Rehervidor Columna 1 1 $33.845 4 21E6 kCalh | 2000 | §33.845 0,68 $228.19565 | 3,9EV kCalh 210 $479.211 130 | §622974 Aden et al. 2002
Bomba Condensador 1 $12.565 437 gpm 2000 | $12.565 0,79 $13.84715 300 gpm 2380 $3872 1,30 $50.404 Aden et al. 2002
Bomba Rehervidor 1 512.565 437 gpm 2000 | §12.565 079 §14.506,34 327 gpm 280 541458 1,30 §33.897 Aden et al. 2002
Tangue de condensados 1 $4.820 348 gal 2000 [ $4.820 072 $45.33959 4500 gal 210 $95213 130 | $123777 Aden et al. 2002
Columna 2 1 $633.530 78875 Kgh | 2000 | $633.530 0,68 §550.965,99 | 32320 Kgh 210 §1.157.029| 130 | 1504137 | Adenetal 2002
Condensador Columna 2 1 $15.530 37ESkCalh | 2000 | $15.530 0,68 8277154887 |1 44E7 kCalh 210 $582.848 1,30 3757.702 Aden et al. 2002
Rehervidor Columna 2 1 § 33.845 4 21E6 kCalh | 2000 | $33.845 0,68 511976426 |1 51ETkCalh| 210 § 251,505 130 | §326.95% Aden et al. 2002
Bomba Condensador 1 312565 437 gpm 2000 | $12.565 0,79 $8.781,54 168,56 gpm 2,80 324588 1,30 $ 31.965 Aden et al. 2002
Bomba Rehervidor 1 $12.565 437 gpm 2000 | §12.565 0,79 §9.075,75 175,74 gpm 280 $25.412 1,30 § 33.036 Aden et al. 2002
Tanque de condensados 1 $4.820 346 gal 2000 $4.820 0,72 $29.937.37 20284 gal 210 $62.868 1,30 $81.729 Aden &t al. 2002
Bomba Netanol 1 §18.145 75 84353 Ibh 2007 | 818148 079 $1221039 44530 Ip/h 247 $30.180 130 $39.208 Phillips et al 2011
Tanque almacenamiento hetanol Z $391.181 43 604133 gal | 2007 | $782.363 0,51 $1.160.541,30 | 1200000 gal 1,40 $1624758 | 130 | §2112185| Adenetal 2002
Caldera 1 $1.450.500 4000ton/d | 2007 $1450.500( 0,60 $245745393 |8061,05tonid] 1,30 $3194890 | 130 | $5111504 | Swansonetal 2010
TOTAL $52.528.215




TablaD 4.3.1 Costos de los equipos del proceso de produccion de etanol con pretratamiento acido/base

COSTO ORIGINAL | COSTO TOTAL DE EXPONENT INDICE DE | INDICE DE
R‘:::}g:)’; NOMBRE DE QUIPO Emuoomcon BASE P:g;':::’ """2';1‘;”‘” "‘;;:;"" (zm:’/sus EQUIPOPOR | EQUIPOSANO | ANOBASE | EDE mi’::m? COSTOs | COSTOs | CosTO ANO 2013
UNIDAD (USD) BASE ESCALADO ANOBASE | 2013

1[BANDA TRANSPORTADORA LONGITUD (m) 120,00 1 10 008 |5  400.00000]$ 2000 06 |5 9006400 3941 %675 |5 19.691%5
1[TRANSPORTADOR DE TORNILLO TORTA FLUIO (Kg/Hr) 98040,00 | 223958756 | 22395,8756| 023 [ S 60.00000 | § 2000 06 |$ 24705 | 941 5675 S 35.626,20
1[TRANSPORTADOR DE TORNILLO ALIMENTADOR CAL FLUIO (Kg/Hr) 98040,00 810 8100 008 [S 600000 2000 06 |$ 1384003 | 3941 %675 | 19.353,51
1[TRANSPORTADOR DE TORNILLO CELULOSA +LIGNINA (ANTES DE PRETRATAMIENTAFLUJO (Kg/Hr) 980%0,00 | 1487,82879| 14878,2879| 015 | S  0.00000[$ 2000 06 |$  10357,13| 3941 %675 | $ 27.874,08
1[TRANSPORTADOR DE TORNILLO ANTES DE HIDROLISIS FLUIO (Kg/Hr) %800,00 | 1107 | 11017 | ou [§  60.00000[$ 2000 06 |$ 1623839 | 3941 5675 | 23.38,1
1[TRANSPORTADOR DE TANQUE DE PURGA FLUJO (Kg/Hr) 98040,00 | 28428,7923 | 284287,923| 2% | $ 60.00000 [ $ 2000 06 |5 1364866 | 941 %75 S B9
5[TRANSPORTADOR DE TORNILLO FLUIO (Kg/Hr) 98040,00 W762,%619| 046 [$ 60.00000 | § 2000 06 |5 187.42481| 941 5675 |5 2698898
1[TORRE DE DESTILACION CONCENTRADA FLUO (Kg/Hr) 56477,00 | 9933,0555 | 99330,555 | 176 |5 52580000 % 1996 068 |5 77190566 | 3817 %675 |5 1147.665%
1[TORRE DE DESTILACIGN RECTIFICADORA FLUIO (Kg/Hr) 56477,00 | 22839281| 22830,281| 040 | §  525.80000] $ 1996 068 |5 28408693 | 3817 5675 |$  an3ng
1[REACTOR FERMENTADOR DE XILOSA [VOLUMEN (m*3) 3644,00 300 3000 082 |$ 49339100 $ 2010 06 |5  43005301| 5508 %675 |5 423648
1[REACTOR FERMENTADOR DE GLUCOSA [VOLUMEN (m*3) 344,00 268 2680 074 |5 43.39100]$ 2010 06 |5 41032226 | 5508 %675 | S an7e,0
2[FERMENTADOR DE ETANOL [VOLUMEN (m*3) 364400 | 283819581|283319581| 078 |  493.39100 S 2010 06 |5 84937527 5508 %675 S 855.27,93
1|CONDENSADOR TORRE CONCENTRADORA FLUJO (Kg/Hr) N/A 5039 59390 168 | S 15.042,00 | $ X 1997 068 |S 7890000 | 3865 %75 |S 115899
1[CONDENSADOR TORRE RECTIFICADORA FLUIO (Kg/Hr) N/A 2675 %750 168 [S 1500200 [§ 15020 1997 068 |$  7890000| 3865 5675 | § 115889,
1[CONDENSADOR DE ETANOL ANHIDRIDO A ALMACENAJE FLUIO (Kg/Hr) N/A 724558978 | 724558978 | 168 | S 150205 15.02,0] 1997 068 |$  4490000| 3865 5675 |5 6592691
1[STAR-UP RECT TORRE CONCENTRADORA FLUJO (Ke/Hr) N/A 6122 61420 168 | S 817400 |$ 8617400 1997 068 |$ 7500000 3865 %675 |5 110129
1[STAR-UP RECT TORRE RECTIFICADORA FLUJO (Kg/Hr) N/A 2306 23060 163 |5 8.17400|$ 817400 1997 068 |5 7500000 3865 %675 |5 110129
1[INTERCAMBIADOR DE CALOR DESPUES DETORRE RECTIFICADORA FLUIO (Kg/Hr) N/A 1036,45481 | 10364,581| 168 | $ 347,00 S 35470 1997 068 |$  6190000| 3865 %75 |$  0.sm10]
1[INTERCAMBIADOR DE CALOR DE REFLUIO FLUIO (Kg/Hr) N/A 311320116 | 311320116168 [ S 1502005 1020|199 068 |$  5860000| 3817 %75 |s  suan
1[TRITURADOR FLUIO (Kg/Hr) 980400000 | _ 6000 60000 061 | S 30200000|$  302.00,00] 2000 06 |5 24m431| 41 5675 | S 32398,
1[TANQUE DE PRETRATAMIENTO ACIDO FLUIO (Kg/Hr) 27131300 | 370708416 | 370708416 001 [ S 2498.30367]S  24%8304| 2000 06 |S  19010009| 3941 %75 |S  2maan
1[TANQUE DE PRETRATAMIENTO ALCALING FLUJO (Ke/Hr) 271313,00 | 7439,14685 | 74391,4685| 027 | S 2.498.30367 | S 2498304 | 2000 06 |$  1wmoa1ae| 3941 5675 | $  1.655.14548
2[TANQUE DE PRETRATAMIENTO ALCALING FLUJO (Kg/Hr) 271313,00 30240,6273| 011 | S 249830467 | S  499%609| 2000 06 |$ 133951478 | 3941 5675 | S 1.928.887,69
1[TAMICES MOLECULARES FLUO (Kg/Hr) 20491,00 | 103645081 | 10364,5%81| 051 |5 2.498.30367 [ 2498304| 1998 07 |$ 155037329 3895 5675 |5 2.258.887,91
1[BOMBA DE ACIDO SULFURICO (ACIDO DILUIDO) [CAUDAL (m?3/ ) 0,91 2 200 22013 | $ 3344600 | 5 34.4%,00| 2000 079 |$ 24315677 | 3941 %675 |5 3.518.120,9
1[BOMBA DE_PRETRATAMIENTO ACIDO [CAUDAL (m3/ ) 0,91 1,969591 | 1969501 | 2168 | 3444600 | 5 34.486,00| 2000 079 |5 3914660| 3941 %675 | S 563709
1[BOMBA DE NaOH [CAUDAL (m"3/Hr) 0,91 491363 | 49,1363 | 5410 |$ 3444600 | S 30.446,00] 2000 079 |5 80602033 | 3941 5675 | S 1160.66L,09
1[BOMBA DE ACIDO SULFURICO (NEUTRALIZACION GLUCOSA) [CAUDAL m"3/Hr) 0,91 164 164 1806 | $ 344460 |5 344%,0] 2000 079 |5 38782| 41 %75 _|S  a1me
4 [CAUDAL m "3 /Hr) 0,91 64,1350402| 7061 | S 34.447,0 | $  137.788,00| 2000 079 | S 397938198 | 3941 %675 | S 5.730.26,67
1[BOMBA DESPUES DE HIDROLISIS ENZIMATICA [CAUDAL (m"3/Hr) 227,10 57016 | 5,016 [025 S 1485067 | $  14.859,67] 2000 079 |3 498697 | 3941 %675 S 7.181,18
1[BOMBA DESPUES DE TANQUE DE PURGA [CAUDAL m"3/Hr) 227,10 1856 1% 086 S 1985967 | S 148967 2000 079 _|$ 132761 | 3941 %675 | S 19.047,62
p [CAUDAL m 3 /Hr) 227,10 12220134 | 058 [ 1485967 | S 2971933 | 2000 079 |$ 1821458 | 941 5675 S 26.228,80
1[BOMBA DESPUES DE NEUT. XILOSA [CAUDAL m"3 /Hr) 227,10 | 53199 | 53109 | 02 |$ 3250905 3259,0] 2000 079 |$ 1034180 41 %75 S 14.892,09
1[BOMBA ANTES REACTOR DE NEUTRALIZACION DE XILOSA [CAUDAL (m3/ ) 227,10 | 300764 | 303074 | 0B |$ 3254500 S 3250,0] 2000 079 [$ 663060 | 3941 %675 [ 9.547,99
1[BOMBA DE GLUCOSA ANTES DE HIDROLISIS [CAUDAL m3 /Hr) 227,10 51 51 02 |3 344600 | S 3448600 2000 079 |$ 108542 | 3941 %75 | 15.202,89
1[BOMBA DESPUES DE REACTOR PRETRATAMIENTO ALCALING [CAUDAL m?3 /r) 227,10 59 59 0% | 3254900 | 32590 2000 079 |$ 112227 3941 %75 | 16.160,65




TablaD 4.3.1 Costos de los equipos del proceso de produccién de etanol con pretratamiento acido/base (Continuacion)

ESCALADO COSTO ORIGINAL EXPONENTE INDICE DE | INDICE DE
R‘:J’:IEIRDI‘:: NOMBRE DE QUIPO CON BASE ’:50 BASE mmu ;’::;_TD (2013/BASE) EQUIPO POR EQC:I)ISP‘:S.I-AONTSLB:E ANO BASE DE COSAT:;S:::DO COsTOS COSTOS | COSTO ANO 2013
EN UNIDAD(USD) ESCALADO ANO BASE 2013
1{BOMBA HIDROLISIS ENZIMATICA CAUDAL(mA] 227,10 4,791 47,91 0,21 $ 32.549,00 | $ 32.549,00 2000 0,79 $ 9.520,57 394,1 567,5 $ 13.709,53
1{BOMBA DESP UES DE NEUT GLUCOSA LIGNINA +SAL CAUDAL(mA 227,10 6,5 65 0,29 $ 32.549,00 | $ 32.549,00 2000 0,79 $ 12.115,13 334,1 567,5 $ 17.445,66
6|BOMBA DESPUES DE NEUT GLUCOSA LIGNINA +SAL [CAUDAL(mA] 227,10 51,4302785 023 S 32.550,00 | $ 195.300,00 2000 0,79 $ 60.416,27 394,1 567,5 S 86.998,82
1{BOMBA ANTES DE FERMENTACION DE XILOSA [CAUDAL (m{ 370,63 4782925 | 47,82925 013 S 17.300,00 | $ 17.300,00 1997 0,79 $ 3.431,97 386,5 567,5 S 5.039,18
1]BOMBA DESPUES DE FERMENTACION XILOSA [CAUDAL (m ] 370,63 4767253 | 47,67293 013 S 17.300,00 | $ 17.300,00 1597 0,79 $ 342311 386,5 567,5 $ 5.026,17
1{BOMBA ANTES DE TORRE RECTIFICADORA [CAUDAL (m{ 370,63 2,53605 25,3605 0,07 S 17.300,00 | $ 17.300,00 1998 0,79 $ 2.07,06 389,5 567,5 S 3.029,19
1|BOMBA DESPUES D EFERMENTACION DE GLUCOSA [CAUDAL (m1] 370,63 5,3698 53,698 014 $ 17.300,00 | $ 17.300,00 1997 0,79 $ 376056 | 3865 567,5 S 5.521,65
1{BOMBA ANTES DE FERMENTACION DE GLUCOSA CAUDAL (m ] 370,63 5,4476 54,476 015 S 17.300,00 | $ 17.300,00 1997 0,79 $ 3.803,54 386,5 567,5 S 5.584,76
1|BOMBA A TAN QUE MIX V-100 [CAUDAL (m1{ 370,63 4751016 | 47,51016 013 $ 17.300,00 | $ 17.300,00 1997 0,79 $ 3.413,87 386,5 567,5 S 5.012,61
1{BOMBA ANTES DE MIX V-100 (GLUCOSA) [CAUDAL (m ] 370,63 5351729 | 53,51729 0,14 $ 17.300,00 | $ 17.300,00 1997 0,79 $ 3.750,56 386,5 567,5 S 5.506,97
1{BOMBA DE RECICLO CAUDAL (m 1] 370,63 0374728 3,74728 0,01 S 17.300,00 | $ 17.300,00 1998 0,79 $ 459,01 389,5 567,5 S 668,77
8|BOMBA DE RECICLO CAUDAL (m1] 370,63 40,9571435 011 $ 17.300,00 | $ 138.400,00 1598 0,79 $ 24.285,21 3895 567,5 $ 35.389,29
1{BOMBA DE FONDOS TORRE RECTIFICADORA CAUDAL (m 34,97 3,572 35,72 1,02 $ 4.916,00 | $ 4.916,00 1998 0,79 $ 4.9%,11 389,5 567,5 $ 7.283,68
1{BOMBA DE FONDOS TORRE CONCENTRADORA [CAUDAL (m 34,97 14,09 1409 4,03 $ 4.916,00 | $ 4.916,00 1998 0,79 $ 14.781,96 389,5 567,5 $ 21.537,26
2| CAUDAL (m 34,97 84,7245608 2,42 S 4.916,00 | $ 9.832,00 1998 0,79 S 19.781,07 389,5 567,5 $ 28.820,94
1{BOMBA DE REFLUJO TORRE RECTIFICADORA CAUDAL(m1] 99,24 5,796 57,96 058 $ 478200 | $ 4.782,00 1598 0,79 $ 3.126,79 3855 567,5 $ 4.555,72
1|BOMBA DE REFLUJO TORRE CONCENTRADORA [CAUDAL (m 9,24 6,508 65,08 0,66 $ 4.782,00 | $ 4.782,00 1998 0,79 $ 3.426,50 389,5 567,5 $ 4.992,40
2|BOMBA DE REFLUIO TORRE CONCEN TRADORA [CAUDAL (m 9,24 61,4983538 0,62 $ 4.782,00 | $ 9.564,00 1998 0,79 $ 6.553,29 389,5 567,5 $ 9.548,11
1{BOMBA DE TRANSFERENCIA(TANQUE DE ALMACENAMIENTO) [CAUDAL (m 73,58 0,90541 5,0941 012 S 9.400,00 | $ 9.400,00 1997 0,79 $ 1.802,22 386,5 567,5 $ 2.646,21
1|SEPARADORS-L (CELULOSA+LIGNINA) DESPUES DE TANQUE DE LAVADO _ |FLUJO (Kg/H| 50299,00 | 4872,5465 | 48725465 0,97 $ 1.575.000,00 | $ 1.575.000,00 2000 06 $ 1.545.249,25 394,1 567,5 $  2225.143,24
1|{SEPARADORS-L (CELULOSA) DESPUES DE PRET ALCALINO FLUJO (Kg/H| 50299,00 | 7439,14685 | 74391,4685 148 $ 1.575.000,00 | $ 1.575.000,00 2000 06 $ 1.951.860,08 394,1 567,5 $ 286825829
1|SEPARADO R DESP UES DE HIDROLISIS ENZIMATICA FLUJO (Kg/H| 50299,00 | 6025,21445 | 60252,1445 120 S 1.575.000,00 | $ 1.575.000,00 2000 06 $ 1.755.207,45 394,1 567,5 $ 252748091
3|SEPARADO R DESP UES DE HIDROLISIS ENZIMATICA FLUJO (Kg/H| 50299,00 60762,0916 121 S 1.575.000,00 | $ 4.725.000,00 2000 0,6 5 5.292.316,78 394,1 567,5 $  7.620.882,44
1{SEPARADORS-L (SALES Y LIGNINA) XILOSA FLUJO (Kg/H| 5195,00 | 6084,70744 | 60847,0744 11,71 S 165.000,00 | $ 165.000,00 1998 0,39 $ 430.783,50 389,5 567,5 $ 627.649,90
1{SEPARADOR MICROORGANISMOS DESPUES DE FERM. XILOSA FLUJO (Kg/H| 519500 | 4730,09913 | 47300,9913 s $ 165.000,00 | $ 165.000,00 1998 0,39 $ 390.485,56 3895 567,5 $ 568.935,95
1|{SEPARADORS-L DESPUES DE NEUT GLUCOSA FLUJO (Kg/H| 519500 | 9315,8618 | 93158618 17,93 $ 165.000,00 | $ 165.000,00 1598 0,39 $ 508.630,69 385,5 567,5 $ 741.072,96
1{SEPARADOR DE MICROORGAN ISMOS DESPUES DE FERM. GLUCOSA FLUIO (Kg/H| 519500 | 5254,6417 | 52546,417 10,11 $ 165.000,00 | $ 165.000,00 1998 0,39 $ 406.834,14 389,5 567,5 $ 592.755,78
4] FLUJO (Kg/H| 5195,00 62086,0636 11,95 $ 165.000,00 | $ 660.000,00 1598 0,39 $ 1.736.733,89 389,5 567,5 $  2530.414,59
1|TANQUE DE ACIDO SULFURICO VOLUMEN ({ 1647,00 | 20,029522 | 200,29522 012 S 9.411,00 | $ 5.411,00 19% 0,71 $ 2.108,48 381,7 567,5 5, 3.134,82
1{TANQUE ALMACENAMIENTO NAOH CAUDAL (m1] 1647,00 4913636 | 49,13636 003 $ 9.411,00 | $ 9.411,00 19% 0,71 s 777,46 381,7 567,5 $ 1.155,91
2] CAUDAL (m 1] 1647,00 117,4037% 0,07 $ 9.411,00 [ $ 18.822,00 19% 0,71 $ 2.885,94 381,7 567,5 $ 4.290,73
1{TANQUE DE PURGA FLUJO (Kg/H| 270300,00 | 74391,468 | 743914,68 275 S 65.987,00 | $ 65.987,00 1597 0,6 $ 121.133,60 386,5 567,5 S 177.861,11
1{TANQUE DE NEUTRALIZACION DE GLUCOSA VOLUMEN ( 174,89 15 150 0,86 $ 100.144,00 | $ 100.144,00 1997 0,71 $ 89.802,12 386,5 567,5 S 131.856,93
1{TANQUE DE NEUTRALIZACION DE XILOSA VOLUMEN 3 174,89 7 0 0,40 $ 100.144,00 [ $ 100.144,00 1997 071 $ 52.273,48 386,5 567,5 $ 76.753,43
2|TANQUE DE NEUTRALIZACION DE XILOSA VOLUMEN ( 174,89 107,82351 062 $ 100.144,00 | $ 200.288,00 1997 071 $ 142.075,60 386,5 567,5 $ 208.610,36
1{TANQUE DE ALMACENAMIENTO AGUA + ETANOL (MIX V-100) VOLUMEN (| 1728,50 130 1300 075 s 266.897,00 | $ 266.897,00 1598 0,71 $ 218.020,94 389,5 567,5 $ 317.655,67
1{TANQUE DE ALMACENAMIENTO Y MEZCLA (ENTRE TORRES) VOLUMEN% 1728,50 35 350 0,20 $ 266.897,00 | $ 266.897,00 1998 0,71 $ 85.878,95 389,5 567,5 $ 125.125,30
2) VOLUMEN (nf 1728,50 781,81065 0,45 $ 266.897,00 [ $ 533.7%4,00 1598 0,71 $ 303.893,89 389,5 567,5 $ 442.780,98
6{TANQUE DE HIDROLIZIS ENZIMATICA [VOLUMEN a 3644,00 464 4640 127 $ 493.391,00 | $ 2.960.346,00 1598 071 $ 3.514.387,12 389,5 567,5 $ 512044850
2|TANQUE DE AUMACENAMIENTO DE ETANOL [VOLUMEN (nf 2286,90 50 500 022 $ 46.684,00 | 93.368,00 1997 0,51 5 42.998,84 386,5 567,5 S 63.135,42




Tabla D 4.3.2 Costos de los equipos del proceso de produccion de etanol con pretratamiento de explosion de vapor

EXPONE
ESCALADO COSTO ORIGINAL | COSTO TOTALDE CosTO INDICE DE | INDICE DE
NOMBRE DE QUIPO CON BASE P:g;':‘:;” PROZ';'::AD PR‘:;;DZAD (2013/BASE)|  EQUIPO POR EQUIPOS ANO  |ANO BASE :;;':i ESCALADO ANO | COSTOS | cosTos €OSTO 2013
EN UNIDAD (USD) BASE e BASE ANO BASE 2013
BANDA TRANSPORTADORA LONGITUD (f 120,00 1 10 0,08] $ 400.000,00 [$  400.000,00 2000 06]$  90.064,00 394,1 567,5 $  129.691,25
TRANSPORTADOR DE TORNILLO ANTES DE
PRETRATAMIENTO FLUJO (Kg/H{  98040,00| 2384,68745| 23846,87451 024 $ 60.000,00 [ $ 60.000,00 2000 06|$ 2569024 394,1 567,5 $ 36.993,68
TRANSPORTADOR DE TORNILLO A
HIDROLISIS ENZIMATICA FLUIO (Kg/H{  98040,00] 1503,43623| 15034,36229 015 $ 60.000,00 | $ 60.000,00 2000 06]$ 1947871 394,1 567,5 $ 28.049,15
FLUIO (Kg/H| _ 98041,00 19238,01675 020 § 60.001,00 | 5 120.002,00 2000 06]$  45.16895 394,1 567,5) 5 65.042,83
TORRE DE RECTIFICACION FLUIO (Kg/H|  56477,00] 1217,92942] 12179,2942) 022[$ 525.80000 | $  525.800,00 1996  068[$  185.25542 381,7 567,5] S 275.432,15
TORRE CONCENTRADORA FLUIO (Kg/H| _ 56477,00] 10148,5874 101485,874 180[ s 525.800,00 [ S 525.800,00 1996]  0,68[S  783.25592 381,7, 567,5| S 1.164.521,18
REACTOR FERMENTADOR C6 VOLUMEN (_ 3644,00) 7,0344) 70,344 002[$ 49339100 [ $  493.391,00 1998 S 493.391,00 389,5 567,5| S 718.868,79
REACTOR DE FERMENTADOR C5 VOLUMEN (] 3644,00]  8,66268] 86,6268 002[ $ 493.391,00 [ $  493.391,00 1998 S 493.391,00 3895 567,5| S 718.868,79
VOLUMEN (f  3644,00 6492,159049 1,78[ s 493.391,00 [ S 986.782,00 2010 06| $ 1.395.42882 550,8 567,5| $  1.437.737,57
CONDENSADOR DE PSA A
ALMACENAMIENTO FLUJO (Kg/Hr) 486,96/ 4869,6 020| $ 86.17400 | $ 86.174,00 1997 0,68]$  60.900,00 386,5 567,5| $ £9.419,79
CONDENSADOR ANTES DE FERMENTADOR
cs FLUJO (Kg/Hr) 6097,68| 60976,81724 020] $ 86.174,00 | $ 86.174,00 1997|  068]$  60.900,00 386,5 5675 $ £9.419,79
CONDENSADOR FLUJO (Kg/Hr) 0,20 1997|  0,68]$  121.800,00 386,5 567,5| S 178.839,59
CONDENSADOR TORRE CONCENTRADORA | FLUJO (Kg/Hr) 2726 27260 020§ 15.042,00 [ $ 15.042,00 1997]  068[ S 98.500,00 381,7) 567,5| S 146.446,82
CONDENSADOR TORRE RECTIFICADORA | FLUJO (Kg/Hr) 3494 34940) 020§ 15.042,00 [ 15.042,00 1997 068[$  98.500,00 381,7, 567,5] S 146.446,82
STAR-UP RECT TORRE CONCENTRADORA __|FLUJO (Kg/Hr) 3276 32760 020 $ 86.17400 | $ 86.174,00 1997 0,68]$  76.100,00 381,7 567,5| $  113.143,18
STAR-UP RECT TORRE RECTIEICADORA FLUJO (Kg/Hr) 1741 17410) 0,20] $ 86.174,00 | $ 86.174,00 1997 068/ $  87.300,00 381,7 567,5|$  129.795,00
CALENTADOR ANTES DE PSA FLUJO (Kg/Hr) 698,085612| 6980,85612 020§ 58.400,00 | 5 58.400,00 1997]  0,68]$  64.20000 386,5 5675 $ 94.265,20
INTERCAMBIADOR REFLUIO FLUJO (Kg/Hr) 210,60] 2106,03872) 020 $ 86.175,00 | $ 86.175,00 1997 068[$  45.600,00 3865 567,5 $ 66.954,72
TRITURADOR FLUJO (Kg/H] _ 98040,00| 2384,68745 | 23846,87451 024] s 325.551,25 | $  325.551,25 2000, 06| 5 139.391,49 394,1 567,5] S 200.722,33
TAMISES MOLECULARES PSA FLUJO (Kg/H| _ 20491,00] 698,085612 6980,85612 034 S 2.700.000,00 [ $  2.700.000,00 1008]  07[S 1.270.590,60 389,5 567,5] $  1.851.245,61
BOMBA ANTES DEL TANQUE DE ALIVIO FLUJO (Kg/H| _ 50229,00] 17885,133 | 178851,3301 3,56] 5 14.859,67 | 14.859,67 2000 0,79 5 40.525,07 394,1 5675 & 58.355,69
BOMBA DESPUES DEL TANQUE DEALIVIO __|FLUJO (Kg/H| _ 50229,00]  7601,11 76011,1 151[ s 14.859,67 | S 14.859,67 2000 079]S 2061331 394,1 567,5 S 29.682,96
BOMBA DESPUES DE HIDROLIZIS
ENZIMATICA ELUIO (Kg/H{  50229,00] 4960,17304| 49601,73041 099] $ 14.85967 | $ 14.859,67 20000 079|S 1471287 394,1 567,5| 21.186,39
BOMBA A TORRE 2 CAUDAL (m | 136350,00] 1217,92942| 12179,29423 009[ s 32.549,00 | $ 32.549,00 2000 079§ 4.82838 394,1 567,5] 6.952,82
BOMBA ANTES DE FERMENTACION C6 FLUJO (Kg/H| 381701,00] 3737,64507| 37376,45065 0,10 $ 19.680,00 | $ 19.680,00 19970 079s 3.139,18 3865 567,5 $ 4.609,27
BOMBA DE SALIDA DEL FERMENTADOR C5__|FLUJO (Kg/H{ 381701,00] _ 6918,890| 69188,89957 018['$ 19.680,00 | 5 19.680,00 1997 0,79 $ 5.106,14 386,5 567,5 $ 7.497,37




Tabla D 4.3.2 Costos de los equipos del proceso de produccion de etanol con pretratamiento de explosion de vapor (Continuacion)

COsTO
NOMBRE DEQUIPO ?:l:LBAA[:E) FROPIEDAD) PROPIEDAD|EROPIEDAD (2013/BASE) OUIGINAL c:QSTU?P;:I:fI;:E ANO BASE mo:EENTE ESCACI(A?:LOAQO I:z:':I'EO[;E I:([;'SCTZZE COSTO 2013
EN AN BASE 2013 0132 EQUIPO POR BASE ESCALADO BASE ANO BASE 2013
UNIDAD (USD)

BOMBA DESPUES DE FERMENTACION C6 FLUJO (Kg/H| 381701,00| 3633,82432| 363382432 0,10[ $ 19.680,00 | S 19.680,00 1997 079 S 3.070,09 386,5 567,5| $ 4.507,83
BOMBA ANTES DE MIX 100 GLUCOSA FLUJO (Kg/H| 381701,00 3611,470| 36114,7032 0,09 s 19.680,00 | $ 19.680,00 1997/ 079 S 3.055,16 386,5, 567,51 S 4.485,91
BOMBA A FERMENTADOR C5 FLUJO (Kg/H| 381701,00 6097,682| 60976,8172 0,16| $ 19.680,00 | $ 19.680,00 1997/ 079 $ 4.621,08 386,5! 567,5| S 6.785,16
BOMBA A TORRE CONCENTRADORA FLUJO (Kg/H| 381701,00( 10148,587| 101485,874 0,27 $ 19.680,00 | S 19.680,00 1997 079 S 6.910,73 386,5 567,5| S 10.147,07
BOMBA DE FONDOS TORRE CONCENTRADORA CAUDAL (m 34,97 12,4 124 3,55 $ 4.916,00 | § 4.916,00 1998/ 079 $ 13.362,74 389,5, 567,5| $ 19.469,46
BOMBA DE FONDOS TORRE RECTIFICADORA CAUDAL (m 34,97 2,291 22,91 0,66 S 4.916,00 | S 4.916,00 1998 0,79 S 3.519,75 389,5 567,5| S 5.128,27
BOMBA DE REFLUJO TORRE CONCENTRADORA CAUDAL (m 99,24 1007] 10070 101,47) $ 4.782,00 | $ 4.782,00 1998/ 0,79 $ 183.916,34 389,5! 567,5| $ 267.965,40
BOMBA DE REFLUJO TORRE RECTIFICADORA CAUDAL (m 99,24 6018 60180 606,41| S 4.782,00 | S 4.782,00 1998 0,79| S 755.082,25 389,5 567,5| S 1.100.151,93
BOMBA DE TRANSFERENCIA(TANQUE DE ETANOL) [FLUJO (Kg/H 18549,00| 486,964436| 4869,64436 0,26| $ 9.400,00 | § 9.400,00 1997 079 $ 3.267,97 386,5! 567,5| S 4.798,37
SEPARADOR SOLIDO LIQUIDOS DESPUES DE

ALIVIO FLUJO (Kg/H| 50299,00| 7601,11795| 76011,1795 1,51| § 1531.637,00 | $ 1.531.637,00 2000 0,6/ S 1.962.215,59 394,11 567,5| S 2.825.570,53
SEPARADOR S-LANTES DE FERMENTACION C6 FLUJO (Kg/H| 5195,00) 4960,17304| 49601,7304, 9,55[ $ 165.000,00 | $ 165.000,00 1998/ 039S 397.785,86 3895 567,5| S 579.572,47
SEPARADOR S-L DESPUES DE FERMENTACION C6

(LEVADURAS) FLUJO (Kg/H| 5195,00) 3633,82432| 363382432 6,9| S 165.000,00 | $ 165.000,00 1998/ 0,39 $ 352.328 29 389,5 567,5[ $ 513.340,96
SEPARADOR S-L DESPUES DE FERMENTACION €5 [FLUJO (Kg/H| 5195,00| 6918,88996| 69188 8996 13,32| S 165.000,00 | S 165.000,00 1998 039 S 45291821 389,5 567,5| S 659.900,09
TANQUE DE ALIVIO FLUJO (Kg/H| 270300,00| 17885,133 178851,33 0,66] S 65.987,00 | $ 65.987,00 1997/ 0,6 S 51.504,61 386,5! 567,5| $ 75.624,48
TANQUE DE ALMACENAMIENTO Y MEZCLA MIX 102|FLUJO (Kg/H| 381700,00| 1217,92942| 12179,2942 0,03 S 237.70L,00 | $ 237.701,00 1998 071 S 20.596,81 389,5! 567,5| S 30.009,47
TANQUE DE ALMACENAMIENTO Y MEZCLA MIX 100|FLUJO (Kg/H| 381700,00| 10148,5874| 101485,874 027§ 237.700,00 | $ 237.700,00 1998 071 S 92.801,38 389,5 567,5| S 135.211,25
TANQUE DE PRETRATAMIENTO DEVAPOR FLUJO (Kg/H| 67737,00| 17885,133| 178851,33 2,64| S 493.391,00 | S 493.391,00 1998 071 $ 983.046,90 389,5 567,5( S  1432.295,54
TANQUE DE HIDROLIZIS ENZIMATICA FLUJO (Kg/H| 67737,00| 4960,17304| 49601,7304 0,73 §  493.391,00 | S 493.391,00 1998 071 $ 395.464,53 389,5 567,5] $ 576.190,30
TANQUE DE LAMACENAMIENTO DE ETANOL FLUJO (Kg/H| 18549,00| 486,964436| 4869,64436, 0,26 $ 46.684,00 | S 46.684,00 1997 051 $ 23.601,97 386,5 567,5| S 34.654,89




Tabla D 4.3.3 Costos de los equipos del proceso de produccion de etanol con pretratamiento organosolv

|EDAD CRTOORIOMAL COSTOTOTAL DE EXPONENTE| - o70 escaapoafio| MNDICEOE INDICEDE

NOMBRE DE QUIPO zsc::z:;‘cou P:;'s::: PR;’:;?_’:D FRCH: J013| (2013/8ASE) :quwo(:(:; ;JNIDAD cquiPosaRoBase |ANOBASE mn; - e cusx EAﬁo Sostesa0is €0sT02013
TRANSP ORTADOR DE TORNILLO RAQUIS SECO FLUIO (Ke/Hr) 98040,00 22395,88| 2239,58756 0,23] $ 60.000,00 | S 60.000,00 2000 06| S 24.740,59 394,1 567,5| $ 35.626,20
TRANSPORTADOR DE TORNILLO ALIMENTADOR CAL FLUJO (Kg/Hr) 98040,00 2740,00) 274 0,03| $ 60.000,00 | S 60.000,00 2000 0,6 $ 7.013,90 394, 1] 567,5| $ 10.099,95
TRANSP ORTADOR DE TORNILLO DESPUES DE TANQUE DE
ALIVIO FLUJO (Kg/Hr) 98040,00 8345,90 834,59 0,09] $ 60.000,00 | $ 60.000,00 2000 0,6 $ 13.683,37 394, 1] 567,5| $ 19.703,92
TRANSP ORTADOR DE TORNILLO FLUJO (Ke/Hr) 98040,00 9885,05 0,10| $ 60.000,00 | $  180.000,00 2000 0,6 $ 45.437,87 394,1 567,5| $ 65.430,07
TORRE DE DESTILACION CONCENTRAD ORA FLUJO (Kg/Hr) 56477,00 78511,03 7851,103 1,39 $ 525.800,00 | $ 525.800,00 1996 0,68| $ 657.810,41 381,7] 567,5| $ 978.012,59
TORRE DE DESTILACION RECTIFICADORA FLUJO (Kg/Hr) 56477,00 27149,57| 2714,95681 0,48] $ 525.800,00 | $ 525.800,00 1996 0,68| $ 319.526,34 381,7] 567,5 $ 475.062,09
TORRES DE DESTILACION FLUJO (Kg/Hr) 56477,00 49299,59 0,87] $ 525.800,00 | $ 1.051.600,00 1996 039 $ 997.308,53 389,5] 567,5| $ 1.453.074,68
REACTOR FERMENTAD OR DE XILOSA VOLUMEN (m#3) 3644,00 300,00 30 0,08| $ 493.391,00 | $ 2.960.346,00 2010 0,6 $ 661.710,77 550, 8| 567,5| S  681.773,54
REACTOR FERMENTADOR DE GLUCOSA VOLUMEN (m#3) 3644,00 335,00 33,5 0,09] $ 493.391,00 | $ 3.947.128,00 2010 06| $ 942.673,01 550,8[ 567,5| $ 971.254,42
FERMENTADOR DE ETANOL VOLUMEN (m*3) 3644,00 319,81 0,09| $ 493.391,00 | $ 6.907.474,00 2010 0,6| $ 1.604.383,78 550,8 567,5| $ 1.653.027,96
CONDENSADOR TORRE CONCENTRAD ORA FLUJO (Ke/Hr)  |[N/A 57620,00 5762,00] 0,09] $ 15.042,00 | S 15.042,00 1996 0,68| $ 98.500,00 381,7| 567,5| $ 146.446,82
CONDENSADOR TORRE RECTIFICADORA FLUJO (Ke/Hr)  |N/A 69980,00) 6998,00 0,09 $ 15.042,00 | $ 15.042,00 1996 0,68[ S 98.500,00 3817 567,5| S 146.446,82
CONDENSADOR DESPUES DE PSA FLUIO (Ke/Hr)  |NJA 981,15 0,09| $ 15.042,00 | $ 15.042,00 1996 0,68| S 58.600,00 381,7, 567,5| $ 87.124,71
CONDENSAD OR DE RECUPERACION ANTES DE PRET.
ORGANOSOLV FLUJO (Ke/Hr)  [NJA 102010,56 10201,06 0,09] $ 15.042,00 | $ 15.042,00 1996 0,68| S 74.300,00 381,7| 567,5| $ 110.466,99
CONDENSADOR DE FERMENTADOR C5 FLUIO (Ke/Hr)  |NJA 58466,40) 5846,64 0,09] $ 15.042,00 | $ 15.042,00 1996 O,68| S 79.300,00 381,7 567,5| $  117.900,84
CONDENSADOR N/A 0,09 1996 0,68[ S 212.200,00 381,7 567,5| $ 315.492,53
STAR-UP RECT TORRE CONCENTRADORA FLUJO (Kg/Hr) 54570,00 5457,00 0,09] $ 86.174,00 | $ 86.174,00 1997 0,68[ S 103.000,00 381,7] 567,5| $ 153.137,28
STAR-UP RECT TORRE RECTI FICADORA FLUIO (Ke/Hr) 34440,00 3444,00 0,09| $ 86.174,00 | $ 86.174,00 1997, 0,68| S 87.600,00 381,7 567,5| $  130.241,03
TNTERCAME IADOR DE CALOR DD ESPUES DE TORRE
RECTIFICADORA FLUJO (Kg/Hr) 415,00 13976,30) 1397,63 33,68] $ 35.477,00 | $ 35.477,00 1996 0,68| S 387.740,25 381,7] 567,5| $ 576.480,46
INTERCAMBIADOR DE CALOR DE REFLUIO FLUJO (Ke/Hr) 415,00, 4154,53 415,45 10,01| $ 15.043,00 | S 15.043,00 1996 0,68[ S 72.053,70 381,7 567,5| S  107.127,26
INTERCAMBIADOR DE CALOR FLUIO (Ke/Hr) 415,00 1996 0,68| $  459.793,95 382,7 567,5| S  681.821,45
TRITURADOR FLUJO (Kg/Hr) 98040 60000,00 6000 0,61] $ 325.551,25 | $ 325.551,25 ZO(X)I 0,6 $ 242.475,65 394, 1] 567,5 $ 349.162,48
TAMISES MOLECULARES PSA FLUJO (Kg/Hr) 20491 13976,30) 1397,63 0,68 S 2.498.303,67 | S 2.498.303,67 1998 0,7] $ 1.911.285,51 389, 5] 567,5| $ 2.784.735,63
BOMBA DE TANQUE DE MEZCLADO FLUJO (Kg/Hr) 1647| 102010,56| 10201,0556 61,94] S 34.446,00 | $ 34.446,00 2000 0,79| $ 896.975,32 394, 1] 567,5| $ 1.291.635,36
BOMBA DESPUES DE TANQUE ALIVIO FLUJO (Kg/Hr) 50299 35011,09| 3501,10885 0,70 $ 14.859,67 | $ 14.859,67 2000 0,79 $ 11.160,91 394,1] 567,5| $ 16.071,60
BOMBA DESPUES DE HIDROLISIS ENZIMATICA FLUJO (Kg/Hr) 50299 28353,92| 2835,39209 0,56| $ 14.859,67 | $ 14.859,67 2000 0,79| $ 9.448,04 394,1] 567,5| $ 13.605,08
Bomba de alimentacion Pneumapress FLUJO (Kg/Hr) 50299 31645,70| 0,63 $ 14.859,67 | $ 29.719,33 2000 0,79| $ 20.608,95 394,1] 567,5| $ 29.676,67
BOMBA DE ETANOL+AGUA A MIX 100 (TANQUE
MEZCLADOR) FLUJO (Kg/Hr) 136350 10585,61| 1058,56099 0,08 $ 14.859,67 | $ 14.859,67 2000 0,79 $ 1.973,14 394,1] 567,5| $ 2.841,30
BOMBA DEAVIDO SULFURICOA TANQUE MEZCLADOR  |FLUJO (Ke/Mr) 136351 89387,95| 8938,7946 0,66| $ 32.550,00 | $ 32.550,00 2000 0,79| $ 23.317,46 394,1] 567,5| $ 33.576,91
BOMBA TANQUE DEALIVIO AMIX 100 FLUIO (Ke/Hr) 136350 89377,95| 8937,7946 0,66| $ 32.549,00 | $ 32.549,00 2000 0,79| $ 23.314,82 394,1 567,5| $ 33.573,11
BOMBA DE SEPARADOR ANEUTRALIZADOR DEXILOSA  |FLUJO (Ke/Hr) 136350 26665,17| 2666,5167 0,20] $ 32.549,00 | S 32.549,00 2000 0,79| $ 8.967,18 394, 1] 567,5 $ 12.912,65
BOMBA DESPUES DE NEUTRALIZACION XILOSA FLUJO (Kg/Hr) 136350 67582,03| 6758,20295 0,50| S 32.549,00 | $ 32.549,00 2000 0,79| $ 18.695,06 394, 1] 567,5| $ 26.920,69
BOMBA DESPUES DE TANQUE DE LAVADO FLUJO (Kg/Hr) 136350 27403,51| 2740,35084 0,20 $ 32.549,00 | $ 32.549,00 2000 0,79 $ 9.162,77 394,1] 567,5| $ 13.194,30
BOMBA TANQUE DE MEZCLAMIX 105 TORRES FLUJO (Kg/Hr) 136350 27149,57| 2714,95681 0,20| $ 32.549,00 | $ 32.549,00 2000 0,79| $ 9.095,63 394,1] 567,5| $ 13.097,62
Bomba primaria FLUJO (Kg/Hr) 136350 44771,78) 0,33 $ 32.549,00 | $ 227.843,00 2000 0,79 $ 94.526,06 394,1] 567,5| $ 136.116,57
BOMBA DESPUES DE FERMENTACION DE XILOSA CAUDAL (m A3/H 370,63 57,00 5,700 0,15| $ 19.680,00 | $ 19.680,00 1997 0,79| $ 4.484,42 386,5| 567,5| $ 6.584,49
BOMBA DESPUES DE SEPARADOR DE SALES (CAUDAL (m ~3/H 370,63 62,36 6,236 0,17| $ 19.680,00 | $ 19.680,00 1997 0,79 $ 4.814,61 386, 5| 567,5 $ 7.069,32
BOMBA DESPUES DE MO XILOSA CAUDAL (m A3/H 370,63, 56,70 5,670 0,15| $ 19.680,00 | S 19.680,00 1997 0,79 S 4.465,76 386, 5| 567,5 $ 6.557,10




Tabla D 4.3.3 Costos de los equipos del proceso de produccion de etanol con pretratamiento organosolv (Continuacion)

—— b R | R | RS | S | M i ol | S | o
BOMBAANTES DE FERMENTACION DE GLUCOSA |CAUDAL (m A3/Hr) 370,63 23,65 2,365 0,06] $ 19.680,00 | S 19.680,00 1997 0,79] $ 2.238,16 386,5 567,5| S 3.286,30
BOMBA DESPUES DE TANQUE FERMENTACION GLUCOSA CAUDAL {m A3/Hr} 370,63 24,50 2,45 0,07]5 19.680,00 | $ 19.680,00 1997 0,79| 2.301,47 386, 5 567,5| S 3.379,27
BOMBAANTES DE MIX 102 GLUCOSA CAUDAL {m A3/Hr} 370,63 23,71 2,371 0,06] $ 19.680,00 | S 19.680,00 1997 0,79| 2.242,63 386,5 567,5/ S 3.292,87
Bomba de transferencia [CAUDAL {m A3/Hr) 370,63 40,52 011 $ 19.680,00 | S 118.080,00 1997 0,79 $ 20.547,06 386,5 567,5 S 30.169,35
BOMBA DE FONDOS TORRE CONCENTRADORA | CAUDAL {m A3/H1) 34,97 109, 60| 10,96 3,13| § 4.916,00 | $ 4.916,00 1998 0,79] 12.121,12 389,5 567,5| S 17.660,42
BOMBADE FONDOS TORRE RECTIFICADORA CAUDAL {m A3/Hr} 34,97 47,80 4,78 1,37| $ 4916,00 | $ 4.916,00 1998' 0,79| 6.292,75 389,5 567,5| S 9.168,51
BOMBADE REFLUJO TORRE CONCENTRADORA CAUDAL {m A3/Hr} 99,24 63,80 6,38 0,64] $ 4.782,00 | $ 4,782,00 1998] 0,79| 3.373,15 389,5 567,5| S 4.914,66
BOMBADE REFLUJO TORRE RECTIFICADORA CAUDAL {m #3/Hr} 99,24 86,79 8,679 0,87] $ 4.782,00 | $ 4.782,00 1998 0,79| S 4.301,48 389,5 567,5| S 6.267,24
BOMBA DE TRANSFERENCIATANQUE DE ALMACENAMIENTO) CAUDAL {m A3/Hr} 73,58 12,30 1,23 017 $ 9.400,00 | $ 9.400,00 1997 0,79| S 2.287,77 386,5 567,5| S 3.359,15
SEPARADOR S-L DESPUES DE TANQUE DE ALIVIO {CELULOSASLIGNINA} FLUIO {Kg/Hr} 50299, 00| 35011, 10 3501,11 0,70| $ 1.575.000,00 | $ 1.575.000,00 2000 06| S 1.267.267,80 394,1] 567,5| S 1.824.852,77
SEPARADOR S-L DESPUES DE HIDROLISIS ENZIMATICA {RESIDUGS} FLUIO (Kg/Hr) 50299,00 28353,90| 2835,39 0,56] $ 1.575.000,00 | $ 1.575.000,00 2000 06| S 1.116.638,58 394,1) 567,5| S 1.607.948,22
Filtro Pneumapress FLUIO (Kg/Hr} 50299,00| 31612,37 0,63[ S 1.575.000,00 | $ 3.150.000,00 2000} 06| S 2.383.906,39 394,1 567,5| S 3.432.801,00
SEPARADOR S-L DEPSUES DE NEUTRALIZACION DE XILOSA{SALES) FLUIO (Kg/Hr) 5195, 00| 67582,00) 6758,2 13,01 $ 165.000,00 | $ 165.000,00 1998 0,39| S  448.786,40 389,5 567,5| S 653.880,05
SEPARADOR MO DESPUESS DE FERMENTACION DE XILOSA FLUIO (Kg/Hr) 5195,00]  55840,00 5584 10,75| $ 165.000,00 | $ 165.000,00 1998| 0,39| S  416.595,23 389,5 567,5| S 606.977,64
SEPARADOR S-L DESPUES DE FERMENTACION C6 FLUIO (Ke/Hr) 5195,00]  23503,30) 2350,33 452] $ 165.000,00 | § 165.000,00 1998] 0,39] $  297.266,40 389,5 567,5| S 433.116,00
SEPARADOR DE FERMENTACION FLUIO (Kg/Hr) 5195,00]  46394,36) 893| § 165.000,00 | $ 495.000,00 1998 0,39 $ 1.162.648,03 389,5 567,5 S  1.693.973,70
TANQUE DE LAVADO FLUIO {Kg/Hr} 98040,00]  27403,51| 2740,35084] 0,28] S 50.000,00 | $ 50.000,00 2000 0,51| $ 26.099,70 394,1] 567,5| S 37.583,30
TANQUE DE ACIDO FLUIO (Kg/Hr} 1647,00 2047,00| 204,7 1,24 $ 9.411,00 | § 9.411,00 1996 0,71 $ 10.981,89 381,7 567,50 S 16.327,54
TANQUE DE MEZCLADO MIX 102 FLUIO{Kg/Hr) 10647,00) 78511,04 7851,10| 7,37 S 9.411,00 | S 9.411,00 1996 0,71] $ 38.878,12 381,7 567,5| S 57.802,81
TANQUE DE MEZCLADO MIX 105 TORRES FLUIO (Kg/Hr) 10647,00|  27149,57 2714,96| 2,55 $ 9.411,00 | $ 9.411,00 1996| 0,71] $ 18.292,63 381,7 567,5| S 27.196,93
Tanque de dcidos 10647,00] 107424,02 10,09 $ 9.411,00 | $ 28.233,00 1996 0,39] $ 69.545,33 389,5 567,5| S 101.327,27
TANQUE DE ALIMO FLUIO (Kg/Hr} 270300,00] 124406,30| 12440,6301] 0,46| S 65.987,00 | $ 65.987,00 1997 06| $ 41.424,40 386,5 567,5| S 60.823,66
TANQUE DE NEUTRALIZACION FLUIO (Kg/Hr} 167050,00) 67582,03| 6758,20295 0,40| S 100.144,00 | § 100.144,00 1997 0,71] $ 52.672,52 386,5 567,5( S 77.339,34
TANQUE MEZCLADOR MIX 100 {RECUPERACION) FLUIO (Kg/Hr} 10648,00] 102010,56) 10201,06) 9,58| $ 9.412,00 | $ 9.412,00 1996 0,71] 46.823,04 381,7 567,5| S 69.615,08
TANQUE DE ETANOL FLUIO (Kg/Hr) 381700,00 10585,61| 1058,56099 0,03] $ 266.897,00 | S 266.897,00 1998 0,71] $ 20.934,82 389,5 567,5| S 30.501,95
TANQUE DE PRETRATAMIENTO DEORGANOSOLY FLUIO (Kg/Hr) 67737,00] 124406,30| 12440,6301 1,84] $ 493.391,00 | $ 493.391,00 ]9981 0,71} § 759.701,32 389,5 567,5| S 1.106.881,90
TANQUE DE HIDROLISIS ENZIMATICA FLUIO (Kg/Hr} 67737,00 28353,92| 2835,39209 042| $ 493.391,00 | $ 493.391,00 1998' 0,71] S 265.864,35 389,5 567,5| $ 387.363,34
Tangue de hidrélisis 67737,00] 78751,22] 1,16| S 493.391,00 | $ 986.782,00 1998' 0,39 $ 1.046.500,49 389,5 567,5| S 1.524.747,19
TANQUE DE LAMACENAMIENTO DE ETANOL FLUIO (Kg/Hr) 18549,00) 9811,54| 981,154 053] $ 46.684,00 | S 93.368,00 ]997] 0,51] 67.474,64 386,5 567,5| S 99.073,37




