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RESUMEN

TITULO: ANALISIS TECNOECONOMICO DEL PROCESO DE PRODUCCI(?N DE
BIOETANOL, IMPLEMENTANDO UN PRETRATAMIENTO TERMOQUIMICO
CON ACIDO SULFURICO DILUIDO Y SU COMPARACION CON EL CASO BASE
DEL NREL.?

AUTORES: Fabian Guillermo Acufia Barragan; Oscar Fabian Contreras Navas?

PALABRAS CLAVES: Bioetanol, pretratamiento, simulacién, técnico, econémico,
bagazo de cafa, lignocelulosa.

DESCRIPCION:

Los combustibles producidos a partir de biomasa lignocelulésica han surgido
desde el siglo pasado como una alternativa real para reemplazar los combustibles
fésiles liquidos convencionales. En este trabajo se estudié que influencia
econdmica tenia el reactor disefiado por UIS-ECOPETROL en el proceso global
de produccion.

El proceso global disefiado por NREL en 1999, fue modificado de acuerdo a las
especificaciones UIS-ECOPETROL, y a los datos hallados experimentalmente por
el grupo de biomasa UIS. Los célculos de los indicadores financieros se hicieron
de acuerdo a la metodologia del NREL, utilizando las cotizaciones existentes y
trasladandolas al presente con diferentes indices financieros como el cepci. Se
observé una disminucién en el costo de pretratamiento, sin embargo, un aumento
en el costo de produccién de enzimas fue observado debido al aumento de los
solidos insolubles en la zona de hidrolisis, ademas de una disminucion en la
produccion anual de bioetanol.

El reactor UIS-ECOPETROL tiene una influencia al alza, aumentando el precio
minimo de venta, debido al aumento en la produccién de enzimas y en la
disminucién de la produccién anual. Sin embargo, el pretratamiento UIS-
ECOPETROL impacta econdmicamente en un porcentaje menor que el
pretratamiento del proceso original.

! Trabajo de grado

2 Facultad de ingenierias Fisico-Quimicas. Escuela de Ingenieria Quimica. Centro de investigacion
en desarrollo sostenible en industria y energia. Director: Viatcheslav Kafarov, M. Sc. Ph. D.
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ABSTRACT

TITULO: TECHNO-ECONOMIC ANALYSYS OF THE BIOETHANOL
PRODUCTION PROCESS IMPLEMENTING A  THERMOCHEMICAL
PRETREATMENT WITH DILUTES SULFURIC ACID AND ITS COMPARISON
WHIT THE BASE CASE OF NREL!?

AUTORES: Fabian Guillermo Acufia Barragan; Oscar Fabian Contreras Navas?

PALABRAS CLAVES: Bioethanol, pretreatment, simulation , techno, economic,
sugarcane bagasse, lignocellulosic.

DESCRIPCION:

Fuels produced from lignocellulosic biomass have emerged since the last century
as a real alternative to replace conventional fossil fuels. In this paper we study the
economic influence of the reactor designed by uis-Ecopetrol in the global
production process.

The overall process designed by NREL in 1999 was modified according to the UIS-
ECOPETROL specifications and to the data found experimentally by the UIS
biomass group. The calculation of the financial indicators was made according to
the NREL methodology, using the existing quotations and transferring them to the
present with different financial indexes such as cepci. A decrease in the cost of
pretreatment was observed, however an increase in the cost of enzyme production
was observed due to the increase of the insoluble solids in the hydrolysis zone, in
addition to a decrease in the annual production of bioetanol.

The UIS-ECOPETROL reactor has an increasing influence, increasing the
minimum price of sale, due to the increase in the production of enzymes and the
decrease of the annual production. However, the UIS-ECOPETROL pretreatment
impacts economically less than the original process.

!Bachelor Thesis
2 Physical and Chemical Engineernig’s Faculty. School of Chemical Engineering. Research Center

for Sustainable Development in Industry and Energy, Advisor: Viatcheslav Kafarov, M. Sc. Ph. D.
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INTRODUCCION

El estudio de biocombustibles ha sido impulsado desde el siglo pasado por la
necesidad de nuevas fuentes de combustibles liquidos. Siendo en 1970 propuesto
por primera vez la utilizacion de biomasa para la produccion de etanol como
sustituyente a los combustibles derivados del petrdleo [1]. Sin embargo, no fue
sino hasta la década de los 90, que el Laboratorio Nacional de Energia Renovable
de Estados Unidos (NREL) encaminé fuertemente el desarrollo de un proceso
global. El primer informe publicado en 1999 present6 la topologia general del
proceso y dividio al mismo en areas especializadas, siendo una de ellas la de
pretratamiento, y se establece el precio minimo de venta (MESP) como indicador
comparativo en futuras investigaciones [2]. El etanol lignoceluldsico es una de las
opciones mas estudiadas porque no compite directamente con el suministro
alimenticio [3] al utilizar, en general, los desechos de la industria agricola v,
especificamente en este estudio, bagazo de cafia proveniente de la industria

azucarera.

En el proceso de produccion de etanol a partir de materia lignocelulésica, una
fuente considerable de azucares fermentables, el pretratamiento representa una
parte significativa en la economia del proceso [4, 5] teniendo influencia en
diferentes etapas: antes, en la adecuaciéon de la materia prima y después, en la
hidrdlisis, fermentacion y purificacion [6]. Se ha enfocado en el estudio de las
condiciones del pretratamiento porque tienen un impacto con respecto al producto
final y puede definir la rentabilidad del proyecto [7], por ejemplo, Tao et al. (2002)
presentan una combinacion de acido sulfdrico diluido, acetilacion y refinamiento
mecanico para intentar disminuir el precio minimo de venta utilizando la

metodologia y los modelos del NREL [8].
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Desde el 2011 y por medio del convenio 03 del mismo afio se desarrolla un
pretratamiento térmico y mecanico con acido sulfurico diluido para bagazo de cafa
cuyo principio mezcla diferentes tratamientos ya conocidos: acido sulfurico diluido,
pretratamiento mecénico y presurizacién de la biomasa en el mismo equipo. La
necesidad de conocer la influencia del pretratamiento desarrollado por UIS-
ECOPETROL sobre la economia del proceso, implica la realizacion de una
evaluacion técnica y economica con el fin de estimar el MESP y comparar los

resultados con el caso base desarrollado por el NREL.

Asi, el objetivo principal de este trabajo es estudiar el efecto técnico y econémico
sobre una planta de produccién de bioetanol a partir de bagazo de cafia de
azucar, implementando el pretratamiento termomecanico con acido sulftrico
diluido desarrollado por UIS-ECOPETROL en el equipo de trabajo de Bioetanol del

grupo de investigacion en desarrollo sostenible en industria y energia, CIDES.

Para conseguir el objetivo mencionado, los autores dividen el esfuerzo en el

cumplimiento de cinco premisas asi:

1. Analizar el informe, el modelo DW111A y la hoja de céalculo desarrollados por el
NREL en 2011, con el fin de conocer a profundidad el proceso y las
suposiciones del caso original,

2. Analizar el modelo y la hoja de célculo de un estudio posterior realizado por
NREL para ECOPETROL en 2014,

3. Redisefiar el modelo Aspen Plus NREL-ECOPETROL modificando la topologia
de las areas involucradas en el disefio propuesto por el UIS-ECOPETROL.

4. Simular el proceso de produccidén de bioetanol a partir de bagazo de cafia
utilizando los resultados experimentales obtenidos por el grupo de
investigacion,

5. Calcular el precio minimo de venta al caso de estudio, y compararlo con el
caso base del NREL-ECOPETROL.

19



El primer paso para cualquier proceso derivado del trabajo del NREL es el
desarrollo de un conjunto de modificaciones y su implementacion para el balance
de masa y energia usando un modelo en Aspen Plus [9]. Este modelo cuenta con
144 bloques de operaciones unitarias, 668 corrientes (462 de materia y 206 de
energia), 57 componentes y 70 bloques de control, y utiliza modelos
termodinamicos y propiedades fisicas propias del software y algunas desarrolladas
por el NREL [10, 11, 12]

La Figura 1 presenta la topologia general del proceso de produccién de etanol a

partir de biomasa lignocelulésica, la linea azul indica las corrientes que contienen

el producto principal.

Figura 1. Diagrama de bloques simplificado para el proceso estudiado

G Produccion de
. enzimas
QIS SN Area 400
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Biomasa | Manejoy : Pretratada Hidrolisis y
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El proceso que se describe en el reporte técnico del NREL de 2011, utiliza un
pretratamiento (A-200) con &cido sulfarico diluido, seguido de una hidrolisis
enzimatica y una fermentacion con Z. mobilis (A-300). La hidrdlisis es alimentada
con un coctel de enzimas proveniente de la zona de produccion enzimatica (A-
400) que utiliza T. reesei para este propésito. El etanol resultante de la
fermentacion se recupera en la zona de destilacion y desnaturalizacion (A-500)
gue se mezcla con gasolina antes de llegar al area de almacenaje (A-700). El
modelo incorpora también zonas adicionales como: tratamientos de aguas
residuales (A-600), caldera de combustion de lignina (A-800), y servicios
industriales (A-900).

La biomasa es enviada desde los silos de almacenamiento lavada y molida,
procesos que no son tenidos en cuenta en el costo de la planta ni en el modelo de
Aspen Plus, para ingresar asi al proceso. Equipos de pesaje (M-101), descarga
(M-102) y bandas transportadoras (C-101, C-102, C-103, C-105) conforman el
Area 100 que aseguran el flujo de alimentacion de 2500 toneladas diarias con 80%
[P/P] de sdlidos, para un total de 2000 toneladas secas diarias (para NREL 2011).

El sistema de transporte de alimentacion (A100) lleva la biomasa a la zona de
pretratamiento (A-200) (Figura 2), donde es sometida a procesos térmicos y
quimicos en tres etapas precalentamiento, pretratamiento acido y tratamiento de
oligbmeros. Se utiliza agua de proceso caliente en el tornillo sin fin (M-203) para
controlar el porcentaje de sélidos totales que entra al reactor vertical (M-204) con
inyeccion de vapor de media (269° C y 191 psig), tiempo de residencia de 10
minutos y un porcentaje de solidos totales a la salida del 30% [P/P]. Una serie de
tornillos (C-205, M-205, C-206, C-207) alimentan el reactor horizontal (M-207)
donde se adiciona mas vapor (269°C y 191 psig) y una solucion de H2SO4 al 4.7%
[P/P]. El pretratamiento acido es llevado a cabo durante 5 minutos, el porcentaje
de solidos de 26.8% a la salida del reactor consecuencia del vapor adicionado.

Contintda hacia el tanque flash (T-203) donde se recupera y direcciona el vapor
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con furfural hacia la zona de tratamientos de agua aprovechando el contenido

energeético.

Figura 2. Diagrama de flujo para el pretratamiento (A-200)
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La suspension es enviada al tanque de oligémeros (130°C, 20-30 min y adicion de
4.1 mg H2S04 / g de biomasa seca) siendo luego transportada a otro tanque flash
(T-204) aumentando nuevamente el porcentaje de solidos, sumando un total de 35
a 45 minutos de tiempo total de residencia. Los fondos descargan en el tanque de
neutralizacion (A-209), donde se agrega solucion de amonio al 0.7% en peso, se
enfria la biomasa neutralizada en el intercambiador (H-301) para mezclarse con el
coctel enzimético en una relacion de 20 mg de proteina / g de celulosa en el
reactor de hidrolisis continua (T310), el porcentaje de sélidos totales en la

hidrolisis es del 20%, después de un tiempo de residencia de 24 horas, es
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conducido al tren de hidrélisis y fermentacion (A-300) discontinuo donde se

esperan 60 horas para completar un total de 84 horas de hidrolisis a 48°C.

Terminada la hidrdélisis, un 10% de hidrolizado se utiliza como medio de
crecimiento en el area de produccion enzimatica, el restante se enfria mediante la
recirculacion hasta alcanzar la temperatura Optima de fermentacion (32°C).
Corrientes de di-amonio fosfato (DAP), licor de maiz e hidrolizado utilizado como
medio de cultivo son alimentados en el mismo (A-300) y la fermentacién ocurre a
32°C, 1 atm de presién y un porcentaje de solidos totales de 19.8% [P/P]. El
tiempo de la fermentacion es de 36 horas. Las reacciones y conversiones en la
etapa de fermentacion fueron determinados experimentalmente teniendo en
cuenta los inhibidores, 1.5 dias después de iniciada la fermentacion, el tanque es
vaciado y se retiene el licor en el tanque (T-306), el porcentaje de etanol en esta
etapa es de 5.4% [P/P]

En la etapa de recuperacion el fermentado proveniente del equipo (T-306) se
calienta hasta 103°C en el intercambiador de calor (H-501) y luego ingresa sobre
el cuarto plato de la torre de destilacion (D-501) donde se separa alrededor del
90% del agua y el CO:2 presentes. La torre de destilacion de platos (D-501) posee
32 etapas (la corriente entra al plato No. 4, contada desde el tope) y una eficiencia
de 48%, el vapor rico en etanol es retirado cerca al tope y enviado a la torre de
rectificacion (D-502), el CO2 es venteado hacia la zona de tratamientos de agua
con un minimo contenido de etanol que se recupera en el depurador de agua (T-
512). Alrededor del 0.8% [P/P] del etanol alimentado sale por los fondos de la torre
(D-501).

Un porcentaje de las vinazas de la torre calientan el fermentado antes de ingresar
a la misma torre, haciendo una integracion energética con el intercambiador H-
512, luego son enviadas al filtro prensa (S-505) para recuperar el etanol en la

corriente. El retenido lignocelulosico se envia a la caldera con turbogenerador en
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la zona (A-800). El vapor de etanol que sale por el tope maximo de la torre (D-
501), se envia al tamiz molecular (M-503) donde se deshidrata el etanol y el
retenido del tamiz rico en etanol (70%) es recirculado a la torre de rectificacion (D-

502), en el plato 14 (contada desde el tope).

El vapor con un contenido de 40% [P/P] de etanol es ingresado a la torre de
rectificacion (D-502), la cual tiene 45 platos con una eficiencia de 76%, siendo
alimentado el vapor en el plato nimero 33 (contando desde el tope) donde se
aumenta la concentracién del etanol a un 92.5% [P/P]. El etanol deshidratado es
enviado a los tanques de retencion horizontal (T-701), para luego ser mezclado
con gasolina, esta solucion de etanol desnaturalizado es almacenada para luego
ser empacada y vendida. Una planta de tratamiento de desechos hidricos (A-500)

recicla parte del agua.

La zona usa digestor anaerobio y una pileta aerobia con nitrificacion,
deshidratacion de lodos y osmosis inversa. La lignina recuperada en el equipo (S-
505), es enviada a la zona de aprovechamiento energético (A-800), donde es
alimentada a la caldera (M-803) y quemada para la produccién de energia. No
solo la biomasa recuperada es utilizada como combustible, también se alimenta el
biogas procedente del biodigestor y los lodos recuperados en la zona de
tratamientos de agua. Esta zona se hizo pensando en aprovechar al maximo los
recursos energéticos que esta planta podria generar, cabe que la energia no

consumida es vertida a la red eléctrica.
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1. METODOLOGIA

1.1 FASE 1: ESTUDIO DEL CASO BASE

La Figura 2 describe el enfoque usado en el desarrollo del actual estudio y la

usada para la obtencion de los datos econdmicos necesarios en la comparacion.
La primera fase de la metodologia involucré la recopilacion bibliogréfica existente
desde 1999 y hasta 2015. Parte de la cual se encontrd en la documentacion oficial

del Laboratorio Nacional de Energia Renovable y en las revistas especializadas en

biocombustibles Bioresource Technology, Biofuels bioproducts and biorefinering. A

etapa permitié generar la descripcion global del proceso de produccion de etanol.

Figura 3. Diagrama de la metodologia
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1.2 FASE 2: ESTUDIO DEL CASO NREL-ECOPETROL E IMPLEMENTACION
DEL PRETRATAMIENTO UIS-ECOPETROL SOBRE EL MODELO ASPEN
PLUS

1.2.1 Estudio del caso NREL-ECOPETROL. La segunda fase de la metodologia
comenzo con el analisis del estudio que en el afio 2014 un convenio entre NREL y
ECOPETROL permitié realizar, cambiando la materia prima utilizada en el caso
base del 2011 (Corn stover) por bagazo de cafia de azUcar, junto con el cambio
del flujo alimentacion. Algunos aspectos financieros fueron actualizados y otros
implementados desde cero con el fin de corregir inconsistencias que pudiesen
surgir al trasladar el estudio geograficamente (cambio de pais) y temporalmente
(de 2011 a 2014). Sin embargo, el modelo de Aspen utilizado mantuvo la topologia
establecida y se modificé con la informacion obtenida experimentalmente por el
NREL para: caracterizaciones de bagazo de cafia, rendimientos de pretratamiento

e hidroélisis.

Tabla 1. Cambios principales para NREL-ECOPETROL.

Parametro NREL NREL-ECOPETROL
Flujo de alimentacion [ton seca/dia] 2000 771.8
Pretratamiento
(Xilano)n + n H20 — n Xilosa Yxilano= 0.9 Ysxilano= 0.76
Hidrdlisis
(Glucano)n + n H20 — n Glucosa Y glucano= 0.9 Yglucano= 0.856
Fermentacion
n Glucosa — 2 Etanol + CO> Yglucosa= 0.95 Y glucosa= 0.92
Financiero.
Costo materia prima. [USD$/ton seca] 58.50 40.64
Valor cotizacion del reactor de
pretratamiento (M-207) [USD$] 19,812,400 16,000,400
Afo de cotizacion reactor M-207 2009 2013
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1.2.2 Seleccién del flujo de alimentacién y composicién de la materia prima.
Se utilizd6 bagazo de cafa (80% [P/P] sdlidos totales) como materia prima y se
seleccion6 una tasa de 771.8 ton secal/dia con 8.400 horas de trabajo al afo
segun estudios previos de ECOPETROL facilitados al grupo de trabajo. Los datos
utilizados de composicién en el modelo, tomados de NREL-ECOPETROL, fueron
similares a los obtenidos experimentalmente en la caracterizacién experimental de
compaferos dentro del mismo estudio. Existe una diferencia apreciable para la
arabinosa y los grupos acetilos, la primera debida a la poca efectividad de la
columna de HPLC utilizada a la hora de obtener la composicion de arabinosa en
las muestras. Se decidio utilizar la caracterizacion de NREL-ECOPETROL para
reducir el nUmero de parametros a evaluar (cambio en la composicién). La Tabla 2

presenta la composicion de la biomasa.

Tabla 2. Composicidén quimica del bagazo de cafa de azUcar.

Sustancia Composicién [%P/P]
NREL-ECOPETROL UIS-ECOPETROL
Celulosa 37.42 35.92 (1.61)*
Xilano 21.44 21.40 (0.15)*
Arabinano 7.61 1.81 (0.11)*
Lignina 20.45 21.27 (0.07)*
Cenizas 4.20 5.24 (0.03)*
Acetatos 2.87 4.69 (0.27)*
Proteinas 2.08 -
Extractivos** 3.93 4.4 (0.04)* — 1.36(0.12)*

* Desviacion estandar.

** UIS-ECOPETROL caracterizé extractivos para agua y etanol por separado.
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1.2.3 Topologia y condiciones del proceso de pretratamiento UIS-
ECOPETROL. Durante el transporte por el tornillo principal (seccion
termoquimica) la corriente de materia prima acida al 1% [P/P] es impregnada con
vapor a 130°C y 30 psig. Este cambio con respecto a la condicion de NREL-
ECOPETROL permite aumentar el vapor agotado y generar energia adicional. El
vapor se us6 para lograr una transferencia homogénea de la energia térmica,
manteniendo la temperatura a 130°C, facilitando el refinamiento mecanico
ablandando antes la biomasa. Las altas temperaturas son necesarias para la
hidrélisis acida [13]. La temperatura dentro del reactor es mantenida también
mediante una chaqueta con vapor adicional a las mismas condiciones del vapor de

impregnacion.

UIS-ECOPETROL implementa una etapa de compresion y molienda adicional
disefiada como un sistema de carcaza fija y eje rotatorio con dientes. El sistema
es enfriado con una chaqueta para evitar la degradacion del azucar. Agua potable
ingresa a temperatura ambiente, asumida en 25 °C, y abandona la molienda a
40°C. El presente trabajo modela el conjunto del nuevo reactor de pretratamiento
empleando los rendimientos de las principales reacciones. Para la nueva
condicion de vapor se modifico la corriente del vapor agotado del turbogenerador,
disminuyendo el flujo del vapor de alta (268°C, 176.4 psig) a cambio de un
aumento en el vapor de baja presion. Las conversiones de las reacciones se
presentan en la Tabla 3 y los restantes rendimientos fueron asumidos segun los
presentados por NREL para el bagazo de cafia de azlucar en el estudio previo
realizado para ECOPETROL [14], igualmente, el Anexo A contiene la descripcion
detallada de los cambios realizados sobre la simulacién, asi como algunos
comentarios y sugerencias que surgieron durante el tratamiento y estudio de la

misma.
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1.2.4. Medida de la energia de molienda. La energia usada durante los
experimentos de molienda fue medida con un amperimetro Siemens a 220V. El
flujo eléctrico medido en el tiempo cero corresponde a la linea base. Después de
obtenerla, se determiné la energia suministrada como la diferencia entre esta y la
energia con el sin fin lleno [15]. El trabajo neto de la planta, que determina la
compra o venta de energia adicional a la red eléctrica, se calcul6 como la
diferencia entre la energia producida en el Area 800 y la total necesaria para la

marcha del proceso.

Tabla 3. Condiciones y modificaciones del pretratamiento

Condicién NREL-ECOPETROL UIS-ECOPETROL

Carga de &cido sulfarico 22.1 mg/g biomasa seca [21.6 mg/ g biomasa seca

Temperatura 158 °C 130 °C
Presién 95 psig 30 psig
Carga total de sdlidos 30% [P/P] 19-23% [P/P]

(Glucano)n + n H20 — n Glucosa
(Glucano)n + n H20 — n Glucosauig
(Xylano)n + n H20 — n Xylosa
(Xylano)n + n H20 — n Xylosauiig
(Arabinano)s + n H20 — n Arabinosa
(Xylano)n — n Furfural + 2n H20

Grupos acetilo — Acido acético

Yglucano = 9.9%
Yglucano = 0.3%
Yxilano = 76%
Yxilano = 2.4%
Yarabinano = 90%
Yxilano = 5.0%
Y acetilo = 100%

Yglucano = 0.2%
Yglucano = 2.5%
Ysxilano = 11.8%
Y xilano = 28.8%
Y arabiano = 9.2%
Yxilano = 0.2%
Yacetio = 73.4%
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1.2.5. Hidrolisis enzimética. La hidrolisis enzimatica fue realizada
experimentalmente para una concentracién baja de solidos insolubles (x=10%
[P/P]) [22] y los rendimientos obtenidos fueron luego implementados en el modelo
Aspen sin realizar algun cambio en la topologia original de esta etapa. Los
rendimientos para las conversiones de azucares experimentales fueron definidos
como la razén de los monémeros y oligobmeros liberados en la hidrdlisis y la

celulosa y hemicelulosa inicial [16] segun la ecuacion:

Final — Inicial
i =

1)

Inicial
Monomeroging — Mondmeromicia

P Polimerojjiciqr * F1 + Oligomeroiciar * Fa 2)
Donde:

Y;: Rendimiento para el glucosa o xilosa

Monomeroging: El peso en [kg] de los monoémeros totales al final de la hidrdlisis.
Mondmero;,;qiq: El peso en [kg] de los monémeros antes de la hidrélisis.
Polimeroy;.iqi: El peso en [kg] de Glucano o Xilano antes del hidrolisis
Oligomeroy,iciai: El peso en [kg] de oligdmeros antes de la hidrélisis.

F, — F,: Factores de conversion de polimero y oligbmero a mondmero

respectivamente.

Sin embargo, el trabajo de caracterizacion no permite obtener directamente los
rendimientos fraccionales para cada una de las reacciones a modificar. La
metodologia implementada para la obtencion de los rendimientos implementados
en la simulacién tuvo los supuestos y el siguiente algoritmo tanto para la glucosa

como para xilosa.

1. Dada la caracteristica fundamental de la enzima hidrolitica de atacar primero

las cadenas cortas de oligdmeros (3-9 mondémeros), se supone una conversion
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total de los oligobmeros iniciales en la corriente de alimentacién al tanque de
hidrdlisis en discontinuo, pero no de los oligémeros liberados de los polimeros
mas grandes debido a la evidencia experimental obtenida que demostro
concentraciones de cadenas de oligdbmeros después de la hidrolisis en el
trabajo de Jiménez bajo el titulo Determinacion de la accesibilidad enzimatica
en biomasa en biomasa lignocelulosica pretratada térmica y mecanicamente
con acido sulfarico diluido por medio de hidrdlisis enzimatica. que se publica al
tiempo que este y pertenece al mismo equipo de investigacion.

La ecuacién (2) permitié conocer la concentracién de azucar de salida para las
corrientes provenientes del pretratamiento hacia el tanque de hidrdlisis.

Una funcion objetivo hacia cero sobre la diferencia entre el rendimiento en el
modelo y el obtenido experimentalmente, determind el valor indicado en la
Tabla 4.

Tabla 4. Condiciones y modificaciones de la hidrolisis

Condicién NREL-ECOPETROL UIS-ECOPETROL
Temperatura 48°C
Tiempo de residencia 3.5 dias
Carga enzimatica 20 mg proteina/g glucano

(Glucano)n + n H20 — Glucosa Yglucano = 85.6% Yglucano = 80.4%
(Glucano)n — Glucosaolig Yglucano = 5% Yxilano = 5.38%
(Xylano)n + n H20 — n Xylosa Y xilano = 0% Y silano = 64.5%
(Xylano)n + n H20 — n Xylosauig Yxilano = 0% Yxilano = 11.18%

Yi: Rendimiento fraccional de la sustancia i en la reaccion.
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1.3 FASE 3: ANALISIS TECNICO-ECONOMICO

Como se menciono anteriormente, un analisis técnico-econdmico fue aplicado a
este trabajo utilizando los balances de masa y energia del modelo Aspen con las
implementaciones UIS-ECOPETROL. Para el calculo del precio minimo de venta
estimado, se dividi6 el costo total de la produccion de etanol en inversion de
capital (CAPEX) y costos de operacion (OPEX). La inversion de capital que incluye
el precio del terreno donde se construiria la planta, el valor de adquisicion e
instalacion de los equipos y el capital de trabajo, fueron tomados del estudio previo
NREL-ECOPETROL aplicando escalado en el tiempo por medio del indice de
costo para plantas en Ingenieria Quimica (CEPSI) reportado para 2016 [17]
ademas de un factor localizaciéon de 1.4 estimado por ECOPETROL. Por otro lado,
para los costos de operacién, que engloban la materia prima, los insumo, los
servicios y los operarios, se utilizaron el indice para sustancias quimicas en la
industria y el indice laboral de trabajadores de la producciéon quimica para 2016
calculados a partir de los valores citados por NREL para afios anteriores [18, 19]
El precio sugerido por ECOPETROL para el bagazo de cafia de azucar fue 40

[$USD/ton] con un porcentaje de humedad aproximado de 20%.

El ndmero de empleados fue estimado considerando el grado de automatizacion
para cada area y agregando un numero de empleados de administracion y apoyo
[20]. El total de operarios de produccion es consistente con el reporte de

consultoria preparado para NREL por la Renewable Fuels Association [21].
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1.3.1 Influencia individual de las modificaciones realizadas por UIS-
ECOPETROL sobre el pretratamiento. Se estudio la influencia sobre el caso
base de ocho escenarios hipotéticos y el caso UIS-ECOPETROL para observar el
impacto de cada una de las modificaciones anteriormente descritas en el trabajo.
Los casos fueron enumerados y consignados en la Tabla 5. Los escenarios
simulados por separado en Aspen Plus arrojaron datos que fueron importados
desde la plantilla de Exel: Economic model to accompany the 2011 NREL Biochem
design report [22], donde la informacién como produccion de etanol, generacién
total de trabajo, carga total de acido, parametros de operacién, entre otras,
modifican el precio minimo de venta. Los detalles y la exactitud para este nivel de

analisis podrian variar con un error del superior al 20 % [23].

Tabla 5. Escenarios de evaluados.

] ] Acido Potencia de | Rendimientos
Residencia ) .
Casos Vapor . [mg &cido / g molienda uls-
[min] biomasa seca] [Kwh/ton] ECOPETROL
0 158°C, 95 psig 15.0 22.1 0 No
1 130°C, 30 psig 15.0 22.1 0 No
2 158°C, 95 psig 7.5 22.1 0 No
3 130°C, 30 psig 7.5 22.1 0 No
4 130°C, 30 psig 7.5 22.1 113.22 No
5 130°C, 30 psig 15.0 22.1 0 Si
6 130°C, 30 psig 7.5 22.1 0 Si
7 130°C, 30 psig 7.5 22.1 113.22 Si
8* 130°C, 30 psig 7.5 21,6 113.22 Si
9t 130°C, 30 psig 7.5 21,6 113.22 Si

* Caso real UIS-ECOPETROL (experimental)

* Suponiendo una reduccién del 50% en el precio total del sistema de pretratamiento.

El Caso 0 o NREL-ECOPETROL, presenta las condiciones originales del estudio

de 2014 sobre el proceso de produccion de etanol, sobre este se realizaron los
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cambios en el modelo (Anexo A). Los casos son progresivos el siguiente contiene
una modificacion adicional al anterior, con el fin de obtener las condiciones de
UIS-ECOPETROL al final de todos los cambios. No obstante, la comparacion se
realiz6 en dos grupos diferentes tomando como referencia la aplicacion de los
rendimientos experimentales, porque un cambio sobre ellos, implica un cambio en
la produccidn total de etanol usada como base para calcular el precio minimo de

venta.

El noveno y ultimo caso permiti6 visualizar el efecto de la reduccion del costo del
reactor de pretratamiento (M-207) del 50% debido al cambio en las exigencias
metallrgicas consecuencia de la reduccion de la carga acida y de la temperatura

en el equipo [24].

Los datos de los balances de masa y energia de la simulacién de Aspen de los
casos fueron usados después para determinar el nimero y tamafio de los equipos.
Algunos de los costos fueron obtenidos por cotizacion basados en operaciones
unitarias estandar o similares existentes pertenecientes a los colaboradores del
NREL [25]. Si el proceso cambia y algunos equipos deben ser redimensionados,
no se realiza de nuevo un analisis detallado. Usando la siguiente expresion de
escalado exponencial, el costo es determinado basado en el nuevo tamafio o

caracteristica principal (geometria, flujos, duty o potencia).

exp

L Nueva caracteristica
Nuevo costo = Costo original * — —
Caracteristica original

El exponente de escalado (exp) es reportado por NREL (2002, 2011) [26]. y fue
obtenido de los vendedores o de la literatura [27]. Una vez que todos los costos
directos e indirectos fueron estimados usando flujo de caja en una hoja de calculo
gue importa los datos de los balances del modelo Aspen y determina la economia

del proceso de produccioén de etanol, el precio minimo de venta y el valor presente
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neto (VPN) para un interés de oportunidad sugerido por NREL de 10% efectivo
anual. El resultado de este andlisis permite apreciar, evaluar y comparar un precio
razonable del producto final que es uUnico para cada conjunto de variables y

condiciones.
Al igual que el modelo Aspen Plus, el Anexo A presenta una descripcion detallada

de los cambios, comentarios y sugerencias de la hoja de calculo. Los archivos

digitales de cada caso se encuentran disponibles en los anexos en CD-ROM.
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2. RESULTADOS Y ANALISIS.

2.1 ANALISIS TECNICO-ECONOMICO GENERAL.

A pesar que estudios previos sobre el impacto econdmico de los pretratamientos
con &cido diluido combinados con refinamiento mecéanico arrojaron datos
satisfactorios, también concluyeron que la sensibilidad financiera de estos es alta
[28], es decir, el aumento o disminucion del precio minimo en céntimos de dolar
implica cambios en millones de ddlares en el flujo de caja. La Figura 4 consigna
los precios de venta del etanol para los primeros 5 escenario ademas del aumento
o decremento del precio comparados con el caso original (Caso 0). Mientras que,
por su parte, la Figura 5 permite observar el cambio en el MESP para los casos en

los cuales se implementaron los rendimientos hallados por el equipo de Bioetanol.

Figura 4. Comparacion escenarios sin rendimientos UIS-ECOPETROL con el

Caso 0.
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de residencia. Caso 4: vapor, tiempo de residencia y potencia de molienda.
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Las modificaciones sobre el caso base de los parametros estudiados para la
implementacion de UIS-ECOPETROL con los rendimientos originales encontrados
para el estudio de 2014 tuvieron influencias a la baja, disminuyendo el precio
minimo de venta incluso para el aumento en la potencia de molienda de 4953 kW,
siendo el factor mas significativo la reduccién en el tiempo de residencia con un
descuento en el precio minimo de 18 [¢USD/gal] mayor a los 2 [¢USD/gal] del
vapor, estos dos cambios son suficientes para contrarrestar el consumo adicional

de energia de la planta debida al refinamiento mecanico.

Figura 5.Comparacion escenarios con rendimientos UIS-ECOPETROL frente al
Caso 5 (negro) y Caso 0 (rojo)
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vapor, tiempo de residencia, potencia de molienda y carga acida. Caso 9: Reduccion del precio de
reactor M-207 por cambio de material.

La modificacion del escenario hipotético Caso 1 (vapor de 130°C y 30 psig)

aument6 la potencia neta en 355 kW (CD-ROM) con respecto al caso base
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disminuyendo el precio minimo en 0.8 %, equivalente a 0.6 [¢USD/gal], debido a
las condiciones menos severas del vapor y al mayor aprovechamiento energético
en el turbogenerador. El tiempo de residencia modificado a 7.5 minutos [31] (Caso
2) represento 5.9 % menos que el precio de NREL-ECOPETROL con 15 minutos,
puesto que un tiempo menor reduce el nimero de reactores M-207 y la inversiéon

en el area de pretratamiento.

Como se describié en la metodologia, existen dos tipos de escenarios segun la
implementaciéon, o no, de los rendimientos encontrados experimentalmente.
Sustituir los rendimientos en el modelo Aspen por los obtenidos
experimentalmente por UIS-ECOPETROL redujo la produccion total de etanol de
8870 [kg/h] a 7892 [kg/h] cambiado la base por la cual se calcula el MESP.

El escenario 5 (vapor de 130°C y 30 psig) que tiene un precio estimado de venta
minimo de 3.31 [$USD/gal] tiene un impacto apreciable si lo comparamos con los
2.99 [USD$/gal] de NREL-ECOPETROL, sin embargo, resulta incorrecto comparar
frente al caso de control el efecto individual en el precio de la reduccién en la
condicion de vapor, debido al cambio en la produccién de etanol anteriormente
mencionado, aunque por supuesto la comparacion del Caso 0 y el Caso 8 es
posible porque determina el cambio total de todos las condiciones nuevas en el
proceso. Los siguientes escenarios fueron compararon con el Caso 5 manteniendo
la relacién (flujo de etanol) entre ellos y con el Caso 0 para apreciar el efecto

acumulado.

La modificacion del tiempo de residencia (Caso 6) disminuyo en 19 [¢USD/gal] el
precio minimo (respecto al escenario 5), resultado similar al obtenido para el
cambio en el tiempo de residencia entre Caso 0 y Caso 2 de la comparacion
anterior, por otra parte, el refinamiento mecéanico (Caso 7) que, como se dijo
anteriormente, aumenta considerablemente la potencia requerida por la planta,

contribuyd en un aumento de 12 [¢USD/gal] menor al incremento por la
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implementacion de la molienda en el cuarto escenario. Esto debido a que, si bien,
los rendimientos reducen la cantidad de azucares fermentables que se convierten
en etanol, aumenta la carga solida total encargada de generar gran parte de la
energia en el Area 800 y un aumento en la potencia requerida puede ser

parcialmente suplida.

Los resultados del noveno caso no se comparan con el Caso 8 o UIS-
ECOPETROL para apreciar la reduccién en el precio minimo que se obtendria
cambiando las condiciones en el pretratamiento e invirtiendo en un reactor de
acero inoxidable y no la aleacion utilizada para 2014 de Incoloy.

2.2 COMPARACION NREL-ECOPETROL VS UIS-ECOPETROL

Figura 6.Influencia porcentual en el MESP de por cada costo encada area. Caso 0

(izquierda) y caso 8 (derecha)

B Alimentacién M Pretratamiento B Hidrdlisis y Fermentacion
M Enzimas M Recuperacion B Tratamiento de aguas
B Almacen M Caldera y turbogenerador B Servicios industriales

El octavo escenario corresponde al caso real y su comparacién con el caso base
representa el objetivo principal de este estudio. Las modificaciones de vapor,
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molienda, rendimientos y tiempo de residencia se combinaron con la reduccién de
la carga acida (de 22.1 mg H2SO4/ gr de biomasa seca a 21.6 mg de H2SOa)
significando una reduccion en la compra de insumos. El decremento del precio
minimo de venta fue inapreciable con tres cifras significativas al aplicar la

condicion de acido sulfurico.

Porcentualmente (Figura 6), el area que afectdé en mayor proporcion este aumento
fue la produccién enzimatica requerida para la hidrdlisis (Area 400) puesto que es
calculada segun el flujo masico de Glucano que ingresa a la sacarificacion. La
Tabla 7 presenta el aumento en la corriente de sélidos insolubles que corresponde
al alza en las enzimas necesarias y otras diferencias entre las corrientes de las
principales azucares consecuencia del cambio en los rendimientos de

pretratamiento e hidrdlisis.

Tabla 5. Principales resultados Aspen Plus para el caso base y el caso UIS-
ECOPETROL

Corriente NREL-ECOPETROL UIS-ECOPETROL
Glucano salida de pretratamiento [kg/h] 10770 11539
Xilano salida de pretratamiento [kg/h] 1310 3618
Glucosa salida pretratamiento [kg/h] 1324 42
Xilosa salida de pretratamiento [kg/h] 5954 1089
Glucosauig salida de pretratamiento [kg/h] 36 421
Xilosaoig salida de pretratamiento [kg/h] 0 2289
Glucosa salida de hidrdlisis [kg/h] 11567 10821
Xilosa salida de hidrdlisis [kg/h] 5895 6332
Bioetanol producido [kg/h] 8780 7892
Potencia neta [kW] 4191 -2400

40



3. CONCLUSIONES

El reactor UIS-ECOPETROL tiene una influencia al alza en el MESP, como
consecuencia de los rendimientos menores comparados con los utilizados por
NREL-ECOPETROL, aumentando los costos de operacion en el area de

produccion de enzimas neta por galén de etanol.

A pesar de esto, el porcentaje en el costo que representa el pretratamiento en el
total del precio de venta minimo estimado disminuye con respecto al caso de
control de 19 % a 17 % consecuencia del impacto positivo en la inversion del
capital en el pretratamiento causada por la disminucién del tiempo de residencia

de 15 a 7.5 minutos.

El parametro de la carga de acido sulfurico no tiene efecto en la economia, la
disminucion en el flujo total no se refleja en el costo de operacion. El ahorro que

representa la compra de H2SO4 menor es insignificante.

La potencia adicional necesaria para el refinamiento mecénico impacta
apreciablemente en el precio minimo de venta, aumentando alrededor de 12
[¢USD/gal] por cada 100 kWh/ton adicionales. Sin embargo, cambios menores al

10% en la potencia neta de la planta modificaron el valor del etanol en 3.4%

41



4. RECOMENDACIONES

Encaminar los estudios al mejoramiento de los rendimientos de la xilosa en el
pretratamiento termoquimico es de vital importancia para la reduccion del precio
minimo de venta estimado que, junto con el tiempo de residencia, representaron

los cambios mas influyentes sobre el MESP.

Mantener las condiciones de vapor originales de NREL-ECOPETROL porque no
representa grandes cambios en los costos de operacion y disminuye los
rendimientos obtenidos. Sin embargo, es necesario continuar con experimentos
que permitan comprobar la efectividad del acero inoxidable comun a temperaturas
menores a 150 °C con el fin de concluir si es posible una reduccién de los costos

capitales cambiando el material de fabricacion del reactor de pretratamiento.

Los estudios realizados por medio de modelos matematicos aproximados (como
este), requieren ser sustentados con una gran cantidad de datos provenientes de
trabajos experimentales previos. Por ejemplo, a falta de complejas cinéticas
microbianas, los rendimientos en las etapas de pretratamiento e hidroélisis, deben
ser funcion del porcentaje de sélidos que ingresa a dichas etapas y no un valor
fijo. Ademds, los rendimientos de la fermentacion estan ligados a las
composiciones de acido sulfirico y éacido acético que entra al proceso, sin
embargo, a pesar de ser menores en el pretratamiento UIS-ECOPETROL no se
tienen en cuenta en los rendimientos utilizados porque no hay datos

experimentales para nuestras condiciones.

Por ultimo, una exhaustiva revisién de los indices econémicos es necesaria. No
todos los paises tienen el mismo sistema laboral y los precios, costos, salarios e
intereses pueden variar por encima o por debajo de los factores de traslado

temporal utilizados en la industria quimica global.
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ANEXOS

Anexo A. Detalles, comentarios y sugerencias del manejo de las herramientas

computacionales empleadas en este estudio

DETALLES DE LA ADECUACION DE LA SIMULACION Y LA HOJA DE
CALCULO PARA EL PRETRATEMIENTO TERMICO-MECANICO CON ACIDO
SULFURICO DILUIDO DE UIS-ECOPETROL

AJUSTES ANTES DE IMPLEMENTAR LAS MODIFICACIONES DE UIS-
ECOPETROL

Ajustes a la simulacién ECOPETROL.bkp

La simulacién fue entregada al grupo de BIOETANOL con advertencias en la
ejecucion que se debian al mal funcionamiento del bloque de analisis de
sensibilidad MASSFLOW. EIl error ocurria porque el agua alimentada al bloque
801 (corriente 811), que representa el turbogenerador encargado de suplir de
electricidad la planta, era calculada por el bloque de especificaciones de disefio
SETSTEAM en un intervalo de 25,000 y 40,000 [kg/h] suficiente para 2,000 [ton-
seca/dia] pero excesiva para el flujo de biomasa sugerida de 771.8 [ton-seca/dia].
El problema fue resuelto cambiando los limites del intervalo de 1,000 a 1,000,000
y el nuevo flujo de agua fue calculado en 14,059.4 [kg/h] menor al limite inferior
planteado en el caso original. El exceso de agua incrementaba
inmensurablemente el vapor y el trabajo generado a valores poco verosimiles. El
dominio del intervalo fue tomado para dar la mayor libertad posible al simulador,
aunque por supuesto, un flujo fuera de lo comun hubiera hecho necesario un

ajuste.
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Ajustes ala hoja de calculo ECOPETROL.XLSM

Primero se actualizaron los indices economicos incluidos en la pestafia INDICES a
2016 para corregir en el tiempo los costos de equipos e insumos. Los indices
fueron encontrados en las referencias sugeridas originalmente por NREL. Los

indices fueron:

1. Chemical Engineer Plant Cost Index
2. Industrial Inorganic Chemical Index

3. Labor Index Earning of Chemical Production Workers

Para que el cambio en los indices sea tomado en cuenta por la hoja de calculo, se
indica en la pestafia SET-UP el nuevo rango de casillas en donde se alojan estos

datos.

Se ejecutd el SOLVER para el precio minimo de venta estimado (MESP) para
verificar la correccion temporal. En ese momento, fue evidente que el documento
EXCEL no correspondia exactamente a la misma simulacion, pero si era un
documento reciente comparado con la plantilla original del NREL de 2011
disponible online porque incluia un contrato de tratamiento de aguas, precios de
insumos y de equipos actualizados a 2013.

Seguido de lo anterior, para el correcto funcionamiento de la hoja de calculo, el
Ph.D de NREL sugiri6 por email revisar si se trataba de un bug el que no se
importaran las corrientes en las unidades correctas. Se cambiaron el set de
unidades de sistema internacional (Sl) a el set original de salida del modelo (OUT)
y se calculd directamente la densidad de las corrientes que lo necesitaban
incluyendo los datos de MASS-FLOW y VOL-FLOW. Se verifico tanto las unidades
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como los valores comprobando con la simulacion original NREL de 2011 antes de
implementar en la de ECOPETROL.

AJUSTES PARA LA IMPLEMENTACION DE LOS CAMBIOS REALIZADOS EN
LOS ESCENARIOS DE ESTUDIO

Reduccion en las condiciones de vapor

El modelo original de NREL-ECOPETROL modela el vapor consumido por el
precalentador (M-204) por medio de un blogue de disefio (DESIGN SPEC).
Estos bloques permiten iterar entre un intervalo una variable especifica con
el fin de cumplir un objetivo suministrado. El objetivo puede ser cualquier
tipo de dato soportado por Aspen y que se pueda establecer manualmente
por el usuario de ser necesario. El bloque no utiliza ningdn método
numeérico iterativo, sencillamente evalGa la simulacion tantas veces como
pasos en el intervalo entregado haya. Y busca el valor que mas se ajuste a

nuestro objetivo.

La reduccion de las condiciones de vapor al acaso UIS-ECOPETROL, significo
también la reduccion del nimero de corrientes de vapor del pretratamiento.
Se desactivo la corriente 215 y el bloque A200.LPSTFLO que alimentaba el

precalentador ya mencionado.

Entonces, el vapor calculado para las nuevas condiciones se realizO en la
corriente 216 y con el bloque de disefio A200.REACHEAT que alimenta

Unicamente el reactor de pretratamiento M-207 asi:
1. Se establecio la temperatura del reactor como el punto deseado 145 °C.

Distintos puntos fueron probados, pero dada la integracion energética del

proceso falla a condiciones menores. Solucionar los problemas de
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integracion en una simulacién ideal, es tan sencillo como agregar una
energia de corriente suplementaria que, sin embargo, contrarrestaria la
disminucion de la temperatura del reactor en los costos de operacion.

2. Se establecié una corriente de salida de calor del reactor para que sea
nuestra corriente objetivo. La l6gica de aspen permite aplicar corrientes
iguales a cero y, una corriente de energia como cero supone una
temperatura constante dentro del reactor para un estado idealmente
estacionario.

3. La caldera A800 genera vapor de alta basado en el valor calculado en la
corriente 216. Una turbina adicional sobre dicha corriente y antes de
ingresar al reactor fue ubicada para agotar el vapor hasta obtener
condiciones de baja (vapor saturado a 5 barg).

4. La cantidad de vapor es la necesaria para mantener el flujo de calo de

reactor en cero para una temperatura interna de 130 °C.

El proceso de calculo de vapor del area 200, también influye en el area 800 donde
este es generado. La jerarquia de dependencias es:

1. El bloque A200.REACHEAT itera el valor del vapor entre 200 y 1,000,000

kg/hr hasta que encuentra un valor que satisfaga la expresion
Qm207 =0

2. El calor so6lo sera cero [cal/s] con tolerancia de 5 [cal/s] si se alcanza la
temperatura establecida en el reactor (T=130 °C).

3. El valor de la corriente 216 acaba de calcular, es copiada por medio del
bloque de célculo con Fortran en el bloque de célculo A2-HPSTM del MAIN
FLOWSHEET. De esta forma, Aspen “sabe” cuanto vapor debe generar
para satisfacer la necesidad del reactor.

4. El agua necesaria para la caldera es calculada con el bloque corregido
SETSTEAM del A800.810.
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5. Finalmente, el trabajo generado en la turbina es adicionado al total del area
200 para ser operado en el MIXER y llevado a céalculo de trabajo neto en el
area 900.

Integracion con la potencia de Molienda.

La poca efectividad de Aspen Plus para procesos mecanicos, obligé al NREL y a
este estudio a incorporar la totalidad del trabajo de los tornillos de alimentacion,
tornillos de transporte, tolvas, mezcladores de motor y cualquier otro equipo con
consumo eléctrico por medio de sentencias Fortran en diferentes bloques de
calculo a lo largo de todo el proceso y en todas las areas que contiene equipos de

consumo energético con partes mecanicas.

Siguiente esta metodologia, la potencia de molienda se incluyé en el bloque de

calculo A200.A2POWER en la linea final y comentado para futuras revisiones asi:

C PARA 123.22 KWh POR UIS-2017
F  WMOLIEND=113.22 * TOTFLO/1000

Donde WMOLIEND es la corriente en la topologia unida al mixer general de
trabajo del area 200 (A200.WPTRX) que representa la potencia de la molienda. La
variable TOTFLO se defini6 como el flujo total alimentado a la planta (Corriente
105) en Kkilogramos. Sin embargo el valor de potencia suministrado por
ECOPETROL se encuentra en unidades de ton. Por eso la divisién por mil.

Rendimientos y tiempo de residencia
Los rendimientos fueron calculados con la funcion objetivo de Excel como se
indica en la metodologia. Para implementarlos, se hace directamente sobre las

reacciones de los reactores de pretratamiento e hidrdlisis (M-207 y F300SAC).

Resaltar que las caracteristicas desarrolladas por NREL para el modelo ya cuenta
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con los factores de conversiéon de Polimero y Oligdémero a Mondmero de hexosa y
pentosa de 0.9 y 0.88 respectivamente. Por otro lado, el tiempo de residencia no
es modelado en Aspen sino en sistemas discontinuos y se debe usar la hoja de

calculo.

COMENTARIOS Y SUGERENCIAS

Desde el punto de vista de los autores, el estudio de un modelo técnico-economico
debe ir ligado al estudio de los reportes técnicos que permitieron desarrollar las
herramientas matematicas. Permitiendo contrarrestar metodologias y suposiciones
creadas por los desarrolladores de los modelos. También es necesario entender
que las simulaciones no son “magicas” y que los valores reportados siempre
corresponden a la informacion suministrada por el usuario. Tal como se dijo en las
recomendaciones, las falencias del modelo Aspen esti ligadas a la falta de
experimentacion y de la consignacion de mas datos experimentales que permitan
generar un modelo robusto. Se sigue sugiriendo la adecuacion de sistemas “bio”
en métodos numéricos con Fortran que permitan modelar las hidrolisis y las
fermentaciones en funcién de las condiciones, el sustrato inicial, el producto y los

inhibidores.

Por otro lado, la complejidad de las herramientas desarrolladas por NREL dan fe

de lo madura de la investigacion en este campo que tiene la agencia.
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Anexo B. Célculo de los indices econdmicos de sustancias quimicas y laborales.

Anexo

B.1 indice de productos guimicos

inorganicos
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Industrial Inorganic Chemical Index
From SRI Chemical Economics Handbook (2004)
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Fuente: NREL 2011

Index = 3.20 x year — 6249.4
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Anexo B.2 indice laboral

Labor Index
Earnings of Chemical Production Workers
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Index = 0.4407 * year — 864.37
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Anexo C. Tabla de costo e influencia porcentual de cada area del proceso sobre el MESP

Anexo C.1 Influencia directa y porcentual sobre el MESP

COMPARACION INFLUECIA PORCENTUAL Y DIRECTA SOBRE EL MESP PARA NREL-ECOPETROL VS UIS-ECOPETROL

Area Influencia porcentual Influencia porcentual normalizada Costo directo por galén [SUSD]
Caso 0 Caso 8 Caso 0 Caso 8 Caso 0 Caso 8
Alimentacion 16.4% 16.8% 16.01% 16.8% 0.48 0.54
Pretratamiento 19.8% 17.2% 19.33% 17.1% 0.58 0.56
Hidrélisis y Fermentacién 11.8% 11.9% 11.55% 11.9% 0.35 0.39
Enzimas 13.7% 14.7% 13.41% 14.6% 0.40 0.47
Recuperacion 8.1% 8.2% 7.95% 8.2% 0.24 0.27
Tratamiento de aguas 15.5% 14.8% 15.11% 14.8% 0.45 0.48
Almacen 1.5% 1.5% 1.51% 1.4% 0.05 0.05
Calderay turbogenerador 10.9% 10.4% 10.70% 10.3% 0.32 0.33
Servicios industriales 4.5% 4.8% 4.43% 4.8% 0.13 0.16
Total 102.2% 100.3% 100.0% 100.0% 2.99 3.24

58



Ao D. Degramade blogues detalladh para el prooeso de proouiccion de elanal lignocelulsioo
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