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RESUMEN

TITULO: DESARROLLO DE UN MODELO MILP PARA LA SINTESIS DE UNA RUTA DE
PROCESAMIENTO DE BIOETANOL A PARTIR DE BAGAZO DE CANA *

AUTOR: ROBERTO MIGUEL PINEDA PORTILLA **

Palabras Clave: Screening, Biomasa Lignoceluldsica, Sintesis de procesos, Programacion
Matematica, Balance de Energia.

La biomasa lignocelulésica es una importante fuente de energia alternativa particularmente para
regiones del mundo que favorezcan la produccidén agricola tanto por condiciones climatoldgicas,
como por circunstancias socioecondmicas. Para desarrollar e implementar tecnologias de
aprovechamiento de este recurso, y hacerlo de manera critica, no solo es necesario contar con un
fuerte brazo de investigacion y desarrollo, también se requieren de estrategias y herramientas para
una agil y certera toma de decisiones sobre que iniciativas de investigacién e inversién apoyar. En
el presente trabajo se plantea robustecer la aproximaciéon de Screening tecnoldgico, para combinar
la practicidad de un modelo lineal con la estructuracién de un diagrama de procesos industriales
mas tradicional, el cual usualmente da origen a modelos de mayor complejidad matematica.
Mediante el establecimiento de una relacion fija entre temperatura de operacién y rendimiento se
logré el planteamiento de un balance de energia que permite contemplar el impacto de los
acondicionamientos térmicos entre tecnologias. Luego de concretado el enfoque metodolégico y
construido el modelo, se realiz6 un ejercicio de sintesis para la produccién de etanol a partir de
Bagazo de cafia. A partir de los resultados obtenidos se pudo comprobar el impacto de las
consideraciones energéticas en la valoracion de las posibles rutas, aplicando una funcién objetivo
de tipo econdémico; asi como el potencial expansivo que tiene esta metodologia hacia otras
tecnologias emergentes, teniendo en cuenta la flexibilidad y las alternativas de disefio plasmadas
en la superestructura.

* Trabajo de Grado

**Facultad de Ingenierias Fisicoquimicas. Escuela de Ingenieria Quimica. Director: Dr, Sc. Viatcheslav
Kafarov. Codirector: MSc. Viviana Quintero Dallos.
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ABSTRACT

TITLE: DEVELOPMENT OF A MILP MODEL FOR THE SYNTHESIS OF A PROCESSING ROUTE
FOR BIOETHANOL FROM SUGAR CANE BAGASSE *

AUTHOR: ROBERTO MIGUEL PINEDA PORTILLA **

Keywords: Screening, Biomasa Lignocelulosica, Sintesis de procesos, Programacion Matematica,
Balance de Energia.

The lignocellulosic biomass is an important source of alternative energy particularly for those
regions in the world where agriculture is one of the principal economic activities, whereas for
weather or socioeconomic conditions. To develop and use of technologies that harness this
resources in an optimal manner, it is necessary not only to have a strong R&D sector, but also
strategies and tools to perform quick and accurate decisions regarding which paths to follow and
invest in. In the present work a widening of a screening method is proposed. This is achieved
combining the practicality of a lineal model with the structure of a traditional block flow diagram,
which usually implies more mathematical complexity. By means of a fixed relation between
operational temperature and yield, an energy balance was accomplished. This allows the model to
evaluate the impact of thermal conditioning in between technological blocks. Once the Method was
consolidated and the model finished, an example of its application was made, taking the case of the
bioethanol from sugar cane bagasse. From the results obtained it was possible to probe the
mentioned impact of the energetic considerations in the evaluation of each possible route, in this
case applying an economical objective function. It was also possible to probe the potential
application of these methods in other emerging technologies, given its flexibility and embodied
design alternatives.

*Undergraduate final project.

** Physical-Chemical Engineering Faculty. Chemical Engineering School. Director: Dr, Sc. Viatcheslav Kafarov.
Codirector: MSc. Viviana Quintero Dallos
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1. INTRODUCCION

El bioetanol es considerado como una solucibn a mediano plazo para la
diversificacion de la matriz energética mundial. Algunos datos sobre la produccion
de éste biocombustible revelan importantes tendencias de expansion y
diversificacion. En el afio 2007, la produccion mundial se estimo alrededor de 49
billones de litros y en el afio 2011 aumento a 110 billones de litros, siendo Estados
Unidos y Brasil, los mayores productores y consumidores [1]

En la actualidad, los esfuerzos tecnoldgicos se orientan a la utilizacion de biomasa
lignocelulésica como materia prima para la obtencién del bioetanol, soportado en
su gran disponibilidad, bajo costo de materia prima, no competencia con la cadena
alimentaria y altos rendimientos en su procesamiento. Los estudios estan
orientados principalmente a la utilizaciéon de residuos agricolas de distinta
composicién, cuantificando una disponibilidad aproximada de 1623 Tg de la cual
se puede obtener aproximadamente 491 billones de litros de bioetanol [2], cifra
que es muy superior a la produccién mundial que se reportd para el afio 2012
(82567 millones de litros) [3].

Sin embargo, en la actualidad no existe una configuracién industrial
universalmente viable debido a la diversidad de caracteristicas de la materia prima
disponible en cada regién y a los vacios tecnoldgicos que surgen en las etapas del
proceso para cada propuesta de ruta. De acuerdo a lo expuesto, se considera
necesario aplicar el concepto de sintesis de procesos en la adopcion de la ruta de
procesamiento ya que esta herramienta permite la busqueda de las soluciones

Optimas.

Particularmente, Colombia se presenta como un pais con gran potencial, para
producir bioetanol a partir de biomasa lignocelulésica, teniendo en cuenta la

variedad de cultivos agricolas y por lo tanto diversidad de residuos, como: el
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bagazo de cafa (3.417.788 Ton/afo), raquis de palma (403.102 Ton/afio) y el
rastrojo de maiz (677.171Ton/afio), los cuales se caracterizan por sus altos
rendimientos tedricos en la produccion de bioetanol.[4] De acuerdo a lo expuesto,
el presente trabajo de investigacion, estuvo enfocado en el desarrollo de un
modelo matematico lineal entero para la seleccion de una ruta de procesamiento
para el bioetanol a partir de bagazo de cafia, formulandolo como un problema de
optimizacién. Esto teniendo en cuenta las mencionadas variadas caracteristicas
de las materias primas a disposicion y el tipo de datos hasta ahora encontrados,

las cuales propenden a un método flexible y versatil .
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2. MARCO CONCEPTUAL

A nivel mundial el bioetanol ha adquirido un gran valor por la posibilidad de uso
como combustible ya sea mezclado con gasolina o con petréleo, y sobre todo
porque es una fuente renovable de energia. Su mezcla con este y otros productos
anteriores proporciona un combustible de mejor calidad y mas limpio. La
produccion de bioetanol se lleva a cabo por via fermentativa utilizando diferentes
fuentes de carbono como materias primas, que previa se transformacion en
azucares fermentables, como fuentes de carbono para el correspondiente
microorganismo. Dentro de estas materias primas los cuales se encuentra
biomasa azucarada (Cafia, remolacha etc), biomasa amilacea (maiz, trigo,

mandioca etc.) y biomasa celulésica (residuos agricolas, forestales etc.) [5]

En este trabajo de investigacion se tomd como materia prima, la biomasa
lignocelulésica debido a que representa una alternativa promisoria para ser
utiizada como materia prima en la obtencion de bioetanol debido a su gran
disposicion, bajo costo, no competencia con la cadena alimentaria y los altos

rendimientos en el proceso [6]

2.1 Biomasa Lignocelulésica

Los materiales lignoceluldsicos, incluyendo los productos de origen agricola y
forestal, estan constituidos por tres polimeros estructurales (celulosa,
hemicelulosa y lignina); y una serie de compuestos de bajo peso molecular
solubles en agua (fraccion hidrosoluble) o solventes organicos tal como se

muestra en la figura 1.
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Figura 1. Estructura de unafibra de lignocelulosa
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Fuente: Mooda et al.[7]
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La porcién de carbohidratos contenidos dentro del material lignocelulésico esta
constituido por celulosa ((CsH100s)n), identificado como uno de los polimeros mas
abundantes en la naturaleza, comprende del 10% al 20% del peso seco de las
hojas, mas o menos el 50% del peso de la madera y la corteza de los arboles y
aproximadamente el 90% del peso de las fibras de algodon y hemicelulosa
((CsHgOy4)n), un heteropolimero que contiene principalmente unidades anhidro
azucaradas como pentosas (xilosa y arabinosa), hexosas (glucosa, manosa y
galactosa) y acidos urénicos, enlazados entre si por enlaces glucosidicos,

formando estructuras ramificadas en general amorfas [7].

La lignina (CgH1002(OCHs3),), es la macromolécula organica mas abundante dentro
de los materiales lignocelulésicos (Furlan, Bastos, de Castro, de Pelegrini,
Resende , Goncalves, de Campos, 2012). Esta sustancia, representa del 20 a
30% de la masa total de cualquier material lignocelulésico; se incorpora durante el
crecimiento vegetal y basicamente esta compuesta por unidades de fenilpropano

que forman una macromolécula tridimensional y amorfa (Bailoni, et al 2006).

En este trabajo de investigacion, se plantea utiliza el bagazo de cafia como
materia prima, el cual esta constituido principalmente por celulosa (23-53%)
hemicelulosa (20-35%) y lignina (10-25%); considerado como un residuo fibroso

del tallo de la cafla que queda después de triturar y extraer el jugo, el cual esta
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compuesto principalmente por fibras, agua y cantidades relativamente bajas de
sélidos solubles, principalmente azlucar. Su composicion varia segun la variedad
de cafa, su madurez, el método de cosecha y finalmente de la eficiencia de la

fabrica moledora

En Colombia se obtienen aproximadamente 31 toneladas de bagazo por 100
toneladas de cafia procesada. La cantidad producida se encuentra repartida

principalmente en los ingenios de la zona del valle geogréfica del rio cauca [8].

2.2 Etapas del proceso para la obtencion de Bioetanol Lignocelulédsico

El proceso de produccion de bioetanol de segunda generacion se encuentra en
proceso de maduracion. No obstante, tal como se muestra en la figura 2, existe un
esquema general del cual parten diversas investigaciones. De acuerdo con el
esquema la ruta de procesamiento consta de cuatro etapas principales:
pretratamiento, hidrélisis, fermentacidn y separacion [9]

Figura 2. Estrategias de Integracién en el Bioetanol lignocelulosico.

i Produccion .
Enzimatica |

Biomasa

41; ! - a.ar

H Hidralisi Fermentacion
Pretratamiento ]—5 li?;ﬁi::‘ = A Glucosa —{

Enzimatica deHexosas

Fermentacion

1 ’ S de Pentosas
i Hemicelulosa

Hidrolizada

Fuente: Hamelinck et al. [9]

e Pretratamiento

Se identifica como una etapa previa en donde se adecua el sustrato para mejorar

el rendimiento en las etapas siguientes del proceso. En materiales
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lignocelulosicos, la etapa de pretratamiento busca incrementar el area superficial
para aumentar la reactividad de la enzima con la celulosa, reducir la cristalinidad,
deslignificar parcialmente e hidrolizar las hemicelulosas, facilitando la formacion de

azucares reductores por hidrolisis [10].

Esta etapa, es considerada como una de las mas costosas, representando cerca
del 25 % de la produccion. Sin embargo, autores como Hamelinck et al., 2005,
muestran que esta etapa permite aumentar los rendimientos en la hidrolisis de

celulosa de 20% a valores mayores a 90%.

En la actualidad se han establecido diferentes tecnologias para la etapa del
pretratamiento, clasificadas en tres grupos béasicamente: fisicos, bioldgicos y
guimicos tal como se presenta en el Anexo A, sin embargo ninguno puede aplicar
de forma genérica a las diferentes materias primas, lo que justifica un analisis

detallado de cada tecnologia. [11]

e Hidrolisis

La hidrélisis se define como el desdoblamiento de compuestos organicos,
asociado al consumo de una o0 mas moléculas de agua, con un rendimiento tedrico
de 1,11 g de glucosal/g de celulosa. La celulosa puede hidrolizarse empleando
catalizadores quimicos o enzimaticos y este proceso se representa mediante la

siguiente reaccién

{EE-HH' EIE.:] 1 '|' ﬂH: EI —_# ﬂl:ElHl: EIE.

Hcatalizador
El proceso de hidrolisis puede ser de tipo acida o enzimatica. En este trabajo, se
selecciono hidrolisis enziméaticas debido a las posibilidades de integracion con las

otras etapas del proceso

La hidrélisis enzimatica de bagazo se usa principalmente para obtener

polisacaridos como glucosa, xilosa y arabinosa utilizando enzimas de celulasa y
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xylanasa. La dificultad de este procedimiento radica en el alto costo de las
enzimas utilizadas. En la actualidad, se han realizado multiples estudios sobre la
elaboracion de celulasa y xylanasa, sin lograr una reduccion significativa en los

costos de produccion de estas enzimas [12]
e Fermentacion

La fermentacion alcohdlica, se puede definir como una biorreaccién que permite
degradar azucares en alcohol y dioxido de carbono. La levadura utilizada con
mayor frecuencia para esta degradacion es la Saccharomyces cerevisiae que
convierte hexosas como la glucosa o la fructosa en alcohol etilico en condiciones
anaerobicas (metabolismo fermentativo).

Sin embargo, existen diversos estudios que comprueban la produccion de alcohol
por otros tipos de levaduras y algunas bacterias como Zymomona mobilis,
utilizada en el caso de fermentar azucares Cs. El rendimiento estequiométrico
tedrico para la transformacion de glucosa en etanol es de 0.511 g de etanol y
0.489 g de diéxido de carbono por 1 gramo de glucosa, de esto se reporta haber
alcanzado un 90 y 95% en rendimiento experimental sin embargo el rendimiento
experimental es reportado en analisis de laboratorio entre el 90 y 95%.[10]

En los procesos SHF, se realiza una etapa de hidrélisis y una posterior
fermentacién. La ventaja de separar las etapas de hidrdlisis y fermentacién, es que
ambas pueden realizarse a sus condiciones Optimas. La hidrélisis se realiza a la
temperatura 6ptima de la enzima mientras que la fermentacion a la temperatura

Optima del microorganismo [14].

En los procesos de una etapa, la hidrdlisis y la fermentacién ocurren en el mismo
reactor, reduciéndose la inhibicion por producto final. Tiene un menor costo de
inversion por ocurrir en un Mismo equipo, pero posee la desventaja de necesitar
diferentes condiciones Optimas de pH y temperatura, por lo que se requiere utilizar
microorganismos termotolerantes. En este tipo de procesos, se han planteado

algunas alternativas novedosas que permitirian el incremento de la velocidad de
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hidrolisis y la consiguiente mejora en el rendimiento global de la produccion de
etanol.

e La conversion directa por el microorganismo (CDM), en la cual, el mismo

organismo produce las enzimas y realiza la fermentacion.

» La sacarificacién y fermentacién simultanea (SSF) en la cual se emplean
celulasas junto con la presencia de un microorganismo productor de etanol.
Entre las ventajas de este proceso, se incluye la mejora del rendimiento
debido a la remocion de la lignina que inhibe al complejo enzimético de
celulosa, sin embargo aun resta resolver algunas desventajas técnicas del
meétodo. La temperatura Optima de la SSF es alrededor de 38°C, la cual se
encuentra en el rango de la temperatura optima de la hidrdlisis (45-50 °C) y la
fermentacion (30 °C) [15].

e Separacion y Deshidratacion.

"El principal problema de la produccion de bioetanol anhidro es el alto costo
energético que conlleva su separacion, ya que durante la etapa de fermentacion
se obtienen grandes cantidades de caldo de fermentacion con bajas
concentraciones de alcohol (entre 5-12% en peso) por lo que es necesario eliminar
el exceso de agua". La etapa de separacion, o concentracion, tiene entonces un
aporte importante a las decisiones de disefio y una dinAmica de intercambio de

calor dificil de simplificacion. [13]

En general antes de realizar la concentracién significativa, a niveles anhidridos, se
realiza una concentracion previa y de menor complejidad que incrementa la
concentracion de entre el 5y 10% en volumen dentro del caldo, hasta mas del

90% en peso. Esta concentracion se lleva a cabo mediante una Columnas de
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concentracion, que llegan aproximadamente a concentraciones de 50% en peso,
seguidas de torres de rectificacion.

- Destilacion al vacio:
Opera bajo el principio de desplazamiento del punto azeotrépico haciendo
descender la presion por debajo de 6kPa. Estas condiciones de operacién hacen
necesario un mayor diametro de torre para manejar el mismo flujo masico, ademas
de alto coste energético en el mantenimiento del vacio.

- Destilacién Azeotrépica:
Implica la adicion de otra componente para formar una mezcla ternaria para
modificar la dinamica del equilibrio liquido-Vapor, y facilitar la separacion. Para
esto es necesrio ademas de la adicibn del compuesto extra (en este caso
Benceno) y la construccion de 1 o mas columnas extras.

- Destilacion Extractiva:
De implicaciones de similares a la Azeotrdpica, las diferencias estriban en el
caracter del compuesto a adicionar. En el caso extractivo un compuesto mas afin
al agua se adiciona con el objeto de arrastrar la misma y concentrar el etanol. Esto
no implica la modificacion de la dinamica binaria de la mezcla, solo un
sustituyente, pero si que este debe presentar una baja volatilidad para facilitar su
posterior separacion [13].
En la busqueda de rutas tecnoldgicas mas eficientes, se han implementado
diversas estrategias que involucran integracion de etapas de tipo reaccion-
reaccion y reaccion separacion; logrando mejores condiciones de operacion,
mayor eficiencia, y menor consumo energeético. Estas configuraciones, también se

pueden identificar en la figura 2 y el Anexo 1.

2.3 Sintesis de procesos por programacion matematica

La sintesis de procesos por programacion matematica consiste en la aplicacién de

algoritmos de optimizacion a modelos de mayor o menor complejidad,
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dependiendo de las caracteristicas de los fendmenos modelados y de las
necesidades del ejercicio de sintesis, que pueden representar desde tuberias y

equipos hasta configuraciones enteras de las plantas [16].

Este enfoque ofrece una mayor versatilidad, adaptabilidad y agilidad en la tarea de
optar por una u otra opcion de disefio frente a la metodologia jerarquico-heuristica
que expone Douglas la cual ofrece un rango de aplicacion sumamente extenso
y en general resultados efectivos en la generacion de propuestas de

configuracion cercanas al 6ptimo.

Sin embargo, no responde bien ante operaciones mixtas y/o procesos cuyas
etapas muestren caracteristicas dificilmente clasificables dentro de los pasos de
su aplicacion, dada la experiencia necesaria para la misma y la no consideracion

de interacciones entre los diferentes niveles de sintesis [20].

2.3.1 Modelos de Optimizacién

En todo problema de optimizacion se pueden identificar tres elementos principales:
las restricciones de igualdad o desigualdad, el algoritmo de optimizacion y la

funcién objetivo.
e Restricciones de igualdad o desigualdad

En un ejercicio de sintesis formal, el conjunto de restricciones lo componen
basicamente los balances de masa y energia de las corrientes y los equipos, asi
como las leyes termodinamicas y demas limitaciones fenomenoldgicas propias a

los procesos tenidos en cuenta. [18]

No es comun ver un modelo (o conjunto de restricciones) que maneje todas, o casi
todas estas consideraciones a la vez y al mismo nivel, debido a que implicaria una

complejidad impréctica a la hora de aplicar el algoritmo.
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e Algoritmo de Optimizacion

Un algoritmo de optimizacién, puede definir como una herramienta utilizada para
reducir el tiempo de cOmputo e incrementar la certeza de optimalidad en un

proceso de prueba y error aplicando ciertos métodos numéricos [20].

Los algoritmos se pueden clasificar en deterministicos y estocasticos. En este
trabajo de investigacion se trabajaron los algoritmos deterministicos, los cuales
basan su funcionamiento en la estructura interna del modelo y la funcién objetivo
[19].

e Funcién Objetivo

La funcion objetivo es en definitiva el elemento de mayor peso a la hora de realizar
la seleccion, porque es en ella en la que se deben dejar explicitos los criterios que
se van a usar, es ella también la que debe sacar provecho al enfoque de
modelado y en ella se debe ejercer el juicio correcto para
parametrizar correctamente las variables de decision, las cuales en general no

tendran las mismas unidades.

Dentro de la literatura se enuncian muchos tipos de modelos para el disefio y
sintesis de procesos, dependiendo como se dijo anteriormente del nivel de detalle.
A continuacién se enuncian los modelos que fueron base en el desarrollo de éste

trabajo de investigacion [20].
» Agregados

Con alto grado de simplificacién, la cual obedece al aspecto en particular a ser
optimizado. Aqui se encuentran modelos como los usados para minimizar los
costos de servicios industriales en destilacién, o hallar el nimero minimo de

unidades en redes de intercambio de calor.

* Rigurosos
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Son altamente detallados, centrdndose en los modelos disponibles para
predecir el desempefio de las unidades de operacion. Son usados, por ejemplo,
en la sintesis de secuencias de destilacion, tanto ideal como no-ideal,

reflejando los desafios que plantea la linealizacion de este tipo de procesos.
* Tipo “short Cut”:

Su grado de detalle se sitia entre los dos anteriores, y los procesos de
transformacién son predichos aprovechando al maximo la forma algebraica de las
ecuaciones a disposicion. Ejemplos son los que involucran optimizacién por
costos, y suelen suponer problemas de tipo MILP (de programacién mixta lineal

entera, por sus siglas en inglés) o LP (de programacion lineal).

Ademas del tipo de problema de optimizacion al que se aspira llegar, la
formulacién del modelo también debe apuntar a la estrategia de solucion que se

desea implementar. Existen dos estrategias, que se enuncian a continuacion:
» Secuencial

Consiste en la particion del problema en una serie de subproblemas,
que seran resueltos de manera secuencial, y cuyo orden generalmente obedece a
un sentido de menor a mayor complejidad. Esta estrategia se asemeja mas a la

metodologia jerarquica-heuristica propuesta por Douglas.
 Simultanea

Implica que todas las restricciones son tomadas en cuenta simultdneamente al
momento de asignar valores para las variables, es decir, el modelo se optimiza de
una vez. Es una forma bastante rigurosa que puede presentar dificultades

dependiendo de la complejidad del modelo [20].

Actualmente, el ejercicio de sintesis de procesos por programacion matematica, es
utilizado en multiples casos ingenieriles tales como el disefio conceptual de

biorefinerias, una forma bastante simplificada para los modelos (rendimientos
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experimentales aplicados algebraicamente, reacciones estequiométricas en
principio, etc.) y centra su atencion en la evaluacion de costos; en lo que se

podrian denominar tipo “short cut” [26].

En un ejemplo mas cercano aun de aplicacion de la sintesis por programacion en
el campo de los biocombustibles, son los estudios desarrollado por Cardona et al.
[21][27] en los cuales, entre muchas propuestas, se hace una aproximacion
detallada (incluso en cuanto al metabolismo microbiano) de los fendmenos que
tienen lugar en el proceso de obtencion del alcohol, tanto a partir del bagazo como
del jugo de la cafia. Para ello hacen uso de un software especializado en la
sintesis por programacidon matematica acoplado en algunos casos a otros
programas para manejar la complejidad de los modelos de cinética microbiana
entre otros [23].
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3. METODOLOGIA

3.1 Esquema Metodolégico

Figura 3. Esquema Metodoldgico

Generalidades

Sintesis de Revision
e Bibliografica

Fundamentos

Optimizacion
Alternativas l
g

tecnolégicas

Planteamiento de
la Superestructura

Interconectividad
de Tecnologias

Representaciones
SEN y CSCO

Funcion Objetivo

Formulacion del
Modelo

Restricciones por
Balances

Restricciones
Econdémicas

Caracterizacion
del Problema

Selecciéon de
Rutas

Obtencion de Ruta
Optima

Analisis de
Desempefio

Fuente: Autor
3.2 Descripcion de la Metodologia

3.2.1 Revision Bibliografica
En esta primera etapa, se realizO una busqueda bibliografica enfocada
principalmente en tecnologias para la obtencion de bioetanol lignocelulésico,

fundamento tedrico de optimizacion, publicaciones referentes a la sintesis de
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procesos desde la programacion, desarrollos y aplicaciones de la sintesis de

rutas tecnologicas para biorefinerias

Por otro lado se realizo la capacitacion con el software de optimizacion LINGO
14.0, el cual hace parte del paquete de productos de Lindo Systems Inc,

caracterizado por ofrecer un ambiente flexible de modelado.

3.2.2 Planteamiento de la Superestructura

Una vez definida la materia prima e identificadas las alternativas tecnoldgicas en
cada etapa del proceso, con sus respectivas condiciones de operacion y
rendimiento (Anexo B), se inicia el ejercicio de sintesis de procesos con el
planteamiento de la superestructura.

Figura 4. Superestructura Genérica

—Finextra lAj
Proceso
1-A Fout 1A
T roup 1A—
ﬂzﬁnextr} T oup 1A
Fin 1A
. Proceso
—FMP- Fin 18- 1-8 Fout lB<

FoutplB—#

Fin IN

Fout 1N

Fuente: Autor

La construccién de este diagrama se fundamentoé en la representaciéon tipo CSCO
(Especies Quimicas y Operadores Conversores, por sus siglas en inglés) de
modelo tipo “short cut”’, pero buscando enriquecerlo con elementos de una SEN
(Red de Equipos y Estados, por sus siglas en inglés) o STN (Red de Estados y
Tareas, por sus siglas en inglés) de modelo mas riguroso. Establecida la

naturaleza de la superestructura y las opciones a representar se especificaron las
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relaciones de los bloques tecnoldgicos es decir la interaccion entre las alternativas

tal como se muestra en la figura 4.

3.2.3 Modelamiento matematico
El modelo matemético, se desarrollé en congruencia con la superestructura, y se
planteé a partir de balances de masa y energia. En general los objetivos de su

desarrollo fueron:

e Incluir consideraciones térmicas.

e Embeber la l6gica fisica general del proceso.

e Mantener una simplicidad que justifique las suposiciones hechas ofreciendo
resultados concluyentes a bajo costo computacional (mantener la
linealidad).

e Constituirse en una herramienta practica para el proceso de disefio, de
acuerdo al tipo de datos a disposicion.

3.2.3.1 Suposiciones y Simplificaciones
Una vez definidos los objetivos, fue necesario hacer una serie de simplificaciones

y suposiciones, explicitas a continuacion:

e La cinética no fue tenida en cuenta, en vista de su inherente naturaleza no-
lineal, Tampoco la descripcion de cualquier equilibrio de fases. Se asume
que dichos fendmenos son tenidos en cuenta indirectamente a través de
los datos de operacion y costos de cada bloque tecnoldgico.

e El balance de energia, aunque formulado de manera convencional en su
forma, tuvo que ser acondicionado en su resolucion dada la necesidad de
mantener el modelo lineal. Asi, la temperatura de cada bloque, que
determina su calor de salida, esta condicionada, respondiendo a lo
reportado en la literatura como condiciones adecuadas para los

rendimientos usados en cada transformacion.
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Las propiedades termodinamicas, asi como las fases, usadas para cada
compuesto fueron las pertinentes para el caso especifico a tratar (bioetanol
a partir de bagazo), y sus valores los reportados en trabajos que lidiaron
con los compuestos de interés en las condiciones de operacion de las

tecnologias en cuestion [22].

Para el modelo en general solo se tienen en cuenta los compuestos clave
gue se seleccionaron de la materia prima y otros reactivos particulares de
ser necesarios (reaccionar con los compuestos clave). Aquellas fracciones
de otros compuestos que se incluyeran para modificar condiciones de
operacion no son tenidas en cuenta; el costo de las relevantes (enzimas,
etc.) fue incluido como insumo. Lo mismo aplica para reacciones

secundarias.

No se calculan de manera explicita reflujos, por cuanto aportaria
considerable complejidad sin compensacion equivalente en la evaluacion.

(Una mejora interna no se descartaria para un trabajo posterior).

La estimacion de costos se realizé teniendo en cuenta los parametros de
operacion y de rendimiento de cada tecnologia, con su respectivo costo de
referencia para un flujo o capacidad dado. Se us6 una relacién de
proporcionalidad directa para calcular el costo real de acuerdo a los
pardmetros de entrada (particularmente el flujo de materia prima), pero se
dej6 la opcion de modificar el exponente de esta relacion para asemejar su
calculo al de una estimacion de costo de maquinaria ordinaria. Por
supuesto el uso de exponentes diferentes a la unidad implicara la pérdida

de linealidad de todo el modelo.
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Los efectos de la presion no fueron tenidos en cuenta en el balance de
energia, considerando que aunque se lidiara con variaciones de presion
importantes, tienen mayor peso, tanto en evaluaciones ambientales como

econOmicas, los fenbmenos netamente térmicos para este primer ejercicio.

3.2.3.2 Funcién Objetivo

Como se puede observar en la funcion objetivo general, se trata de una funcién

de tipo econdémico, en la que se busca plasmar un flujo de caja sencillo en el

periodo de un afio.

afno

Utilidad 2 Rt ,
= Z Mfout; 4o * PMy | * Precioy — Z Z(Fmi‘o + Finex;,) * Cop;,
o i o
I 0 E I 0
- Z Z Z( Mfinex;, , * PM, * Precio,) — Z Z(Qenfm * Cenf + Qcal;, * Ccal)
i o e i o

0
v p ) (Horas> Zl: (N Cfi ) 1
— * ¥\ —=— ) — io * i * Afios Diferir
mp * Preciop, Afo bo * Cfixio Afos Diferir
[

i

(Funcidn Objetivo General)

Se toma la corriente masica del compuesto de interés (#) en la ultima capa (1) y se

multiplica por su precio (determinado de acuerdo al valor comercial en el tiempo

de evaluacion), a esto se le sustrae:

1.

El costo operacional dado por un parametro propio a cada bloque
tecnoldgico y proporcional al flujo total de entrada al bloque.

El costo de cualquier corriente extra que se agregue en algun bloque a lo
largo del proceso.

El costo estimado de consumo de servicios industriales.

El costo de la materia prima.

La inversion inicial de la maquinaria principal, dividida en el nimero de
aflos a amortizar. (proporcion con los equipos de referencia multiplicada

por el costo de referencia)
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Es evidente que el concepto de devaluacion, valorizacion e interés entre otros no
es tenido en cuenta aqui, principalmente con el objeto de mantener la simplicidad
del planteamiento general, pero también en vista de la incerteza en la que se
incurre al proyectar el comportamiento de estos parametros en tecnologias en

pleno desarrollo. Por la misma razén no se incluyen dinamicas de mercado.

3.2.3.4 Restricciones de Balances

La ventaja inicial del planteamiento de las restricciones de balance en el programa
fue el hecho de la posibilidad de definir Sets, o categorias, de variables. Haciendo
esto era posible indexar dichas variables (eg: especie; = Hemicelulosa), de
manera tal que restricciones de una forma dada se aplicaran a todas las variables
de un tipo determinado, como los balances de masa y energia, realizandose de

manera automatica por un niamero deseado de veces.

Esto no solo facilitd los calculos, sino posibilitd la generalizacion del ejercicio a
diferentes condiciones iniciales y posibilitard en el futuro la aplicacion extendida de
esta forma de restricciones a un numero arbitrario de bloques, capas Yy
compuestos, siempre y cuando se cuenten con los datos. Esto va de la mano con
el enlace entre Lingo y Excel, que permite una interaccibn mas amigable en la

introduccién de datos, y recoleccion de resultados.
a. Balance de Masa

La ecuaciébn 1, representa un balance molar en estado estacionario, la
nomenclatura hasta ahora usada, se especifica en el Anexo G y H. En esta
ecuacion, y en otras siguientes veremos ciertos términos desglosados como
respuesta a la busqueda de un mas facil manejo de las variables a la hora de
incluirlas en la funcién objetivo (variables de decisiébn) o como herramienta

matematica para mantener la simplicidad del modelo.
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Vi,o,e Mfin;,, + Mfinex;,,-Mfout;,,- Mfoutp;., + Mfrxn;,, =0
(1)

La ecuacion 2, describe el término de reaccion propuesto en la ecuacion 1. La
formulacion usando el concepto de coordenada de reaccidn se us6 puesto que
ofrecia la facilidad de relacionar las cantidades reaccionantes de los diferentes
compuestos de manera indirecta. La inclusion del factor binario de existencia de
Reaccion (B), permitié controlar directamente la presencia o no de una reaccion en
determinado bloque tecnoldgico.

Vio,e Mfrani,, = XfXior * Coefre * Bior 2)

Las ecuaciones 3 y 4 constituyen la composicion de las diferentes corrientes
masicas de entrada y salida a cada bloque. De manera anéloga se definieron para
“Foutp” y “Finex”.

Vi,o Fing, = YEMfin;,, * PM, (3)

Vi,o Foutp;, = YXEMfoutp;., *x PM, (4)

La ecuacion 5, define la interaccion masica entre las diferentes capas de
transformacién, de manera que se conserven los flujos masicos “Mfout” de la capa

anterior.
Vi=1le Zg Mfini,e,o = 28 MfOUti—l,e,o (5)

Para la capa inicial es necesario plantear un balance especifico, independiente del
namero de capas que se deseen incluir. Este balance depende de la composicién

de materia prima y de su flujo.
Vo,e 23 Mfinl,e,o = (Fmp * Cmp,)/PM, (6)

Las ecuaciones 7 y 8, muestran la aplicacion del coeficiente de separacion (Y), el

cual basicamente busca especificar que fraccion del flujo (masico o molar) que

30



sale del balance (MfoutTot), en efecto continua en la linea de transformaciones de
interés (Mfout), y cual se pierde o desvia (Mfoutp).

Vioe MfOUti,e,o + Mfoutpi,e,o = MfOUtTOti,e,o (7)
Vi,o,e Mfout;,, = MfoutTot;,, * Yic, (8)

La inecuacion 9 introduce el factor limitante de conversiéon, el cual simula la
ineficiencia de reaccidbn de cada blogue. Notese que siguiendo con la
consideracion hecha con la coordenada de reaccion, la limitacion en la conversion
es un limite superior, luego si se obtuviera mas beneficio econémico convirtiendo

menos reactivo, la variable estaria libre para tomar un valor menor.

Vi,0,e MfoutTot;e, = (Mfin,., + Mfinex;,, ) * Lim;,, (9)

b. Balance de Energia

La convencion seguida en el planteamiento de este balance sigue la percepcién
intuitiva de entrada y salida del sistema. El calor que se sustrae al sistema, como
en una reaccion endotérmica o la refrigeracion, se considera negativo; mientras
que el que se libera en el sistema, como en el calentamiento o una reaccién
exotérmica, se le da signo positivo. Todas las variables son tomadas positivas por
defecto por Lingo, a menos que el programador especifique lo contrario. Los
términos de calor de refrigeracion y de calentamiento atienden a este hecho, por
cuanto sus signos corresponden con el retiro o adicién de calor, respectivamente.
Igual sucede con el calor de las corrientes extras, que vienen a temperatura
ambiente puesto que cualquier precalentemiento de las mismas hace parte del
gasto de acondicionamiento energético que precisamente busca ser tomado en

cuenta en este planteamiento.

Vi,o Qei,o - QSi,o - Qri,o - Qrefi,o + Qcali,o + Qexi,o =0 (10)

31



Las ecuaciones 11 y 12 describen la forma que se adopté para estimar las
entalpias, o calores para el caso, de salida y entrada extra. La temperatura del
bloque, Ti, , depende del bloque seleccionado; y la T, esta definida para toda la
evaluacion del modelo como la temperatura estandar y es vital que asi sea ya que

permite el uso de las entalpias de formacion estandar en el calor de reaccion.
. T;
Vi,o Qs;, = (25 Mfoutieo) * fT Y Cp, * dT (11)
’ e ref

Vi,o Qex;, = (TEMfinex;,,) * fTT::ft Cp, * dT (12)

En la ecuacién 13 se definid, el término de calor de reaccién, haciendo uso como
ya se dijo de la entalpia de formacion estandar de productos y reactivos,
multiplicada por sus respectivos coeficientes estequiométricos en cada reaccion.
Nuevamente se hace uso de las variables de coordenada de reaccion y presencia

de la misma en el bloque.

v i; o Qri,o = 271‘? (Xi,o,r * Bi,o,r * (25 Coeﬁ‘,e * hoe)) (13)

Se presenta la interaccidbn energética entre operadores de diferente capa de

transformacién, exceptuando como en el caso masico, la capa inicial.
: o — V'O
Vi=10 Zo Qei,o = Zo Qsi—l,o (14)

Para la capa inicial, Ec. 15, se plantea un balance particular, apoyandose en los
flujos molares calculados en el caso masico, e introduciendo en el calculo la

temperatura de la materia prima como nueva variable.

, Tm
Vo Qer,=(TEMfing,,)* frr; Cpe * dT (15)

La ecuacioén 16, es la forma en que se determina el valor de Cp para cada especie
haciendo uso de un polinomio genérico con constantes especificas para cada

especie. El uso de un Cp variable responde a la intencién de acercar el modelo a
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conceptos termodindmicos basicos hecho de usar un polinomio para Cp es un
intento por acercarse a la realidad térmica del proceso, sin embargo usar el mismo
polinomio y coeficientes para las diferentes condiciones de operacion es una
aproximacion, sustentada en la fuente de estos datos (tanto forma como

coeficientes del polinomio). [22]

Cpe =A+B*T+C*T?>+Dx*T3 (16)

c. Restricciones Fisicas Logicas

Estas son las que permiten al modelo matematico obedecer asunciones
inherentes que hacemos al plantear un balance, pero que la meticulosidad
matematica demanda dejar explicito. Por ejemplo la no entrada de un flujo de
energia a un bloque al que entra un valor numérico residual de flujo masico,
producto de la tolerancia propia de la herramienta y opciones computacionales
usadas. y especialmente al algoritmo que trabajara sobre este, acoplarse a la

realidad fisica que no esté implicita en las formulaciones mateméaticas anteriores.

Las ecuaciones 17 y 18 restringen la asignacion de servicios industriales a
blogues tecnoldgicos en los que no entra un flujo masico de operacién. Tanto la
variable BigM de masa como la de energia, no son otra cosa que coeficientes
suficientemente grandes para que, dado el caso de la existencia del bloque (Exi, =
1), no se limite el flujo real que se calcula a partir de otras restricciones. Caso

contrario de no existir el bloque (Exi, = 0).

Vio Qrefi,o = BigMenergia * Exi,o (17)
Vio Qcali,o =< BigMenergl’a * Exi,o (18)
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Las ecuaciones 19 y 20 cumplen la funcién de no permitir la entrada de flujo

masico a los bloques no seleccionados, analogamente a las dos ecuaciones

anteriores.
Vi,o Fin;, < BigMyasq * Ex;p (19)
Vi,o Finex;, < BigMpmqsq * Ex;, (20)

La funcion de la ecuacion 21 es la de no permitir la existencia de no mas de un
bloque tecnologico por capa de transformacion, es decir es la restriccion de

exclusion.

Vi YOEx;, =1 (21)

d. Restricciones Econdmicas

Estas restricciones sirven para estimar los costos fijos de los equipos principales
comprendidos dentro de cada bloque de transformacion tecnolégica, a partir de
una relacién simple con otro(s) equipo(s) del cual ya se conozcan valores. Esta es
una relacion simplificada, y obviamente no va a detallar de manera precisa los
costos de implementacion e instalaciéon, pero dependiendo de los valores que se

introduzcan, si puede llegar a ser una forma util de prediccion de costos.

El exponente A, mencionado antes en este trabajo, es de gran importancia dado
que se requiere su ingreso al usuario como dato a alimentar. Para el
mantenimiento de la linealidad del modelo se requiere de la unidad como valor fijo,
pero conociendo que la relacion de costos rara vez se expresa de forma lineal,
este valor esta abierto a cambios. Se sugiere por ejemplo, una corrida inicial con
un exponente igual a 1, y una posterior con un valor tipico de la literatura, como
0.75 mas verosimil; teniendo presente para la convergencia, el valor éptimo de la

corrida anterior.
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e Por Flujos Masicos
En primer momento, como vemos en la ecuacion 22, se puede hacer uso de una
relacion tipica entra capacidades instaladas totales de los bloques como flujos

Mmasicos.

. . A
(Fin; o+Finex; )
Capacidad;,

Vi,0 Ny = [ 22)

e Por tiempos de residencia y Capacidades Volumétricas

Teniendo en cuenta la naturaleza fuertemente discontinua de algunos bloques, asi
como la importancia de los tiempos de residencia para algunas transformaciones,
se propone otra relacion que tenga en cuenta estos valores y una capacidad

volumétrica de referencia. En este caso es de cuidado la consecucion de los datos

necesarios y la estimacion de la densidad promedio del flujo de entrada.

(Fini‘o +Finexi‘o)* tres;,

Y i,O Ni,o =

(23)

Capacidad; ,* Densidad Estimada; ,

En ambos casos, ecuaciones 22 y 23, se busca un valor adimensional (N) para

multiplicar el costo de referencia “CFix” en la funcién Objetivo.

e. Restricciones propias del caso

Asi como estas restricciones generales, sera necesaria para la implementacion del
modelo en casos particulares la inclusién de restricciones adicionales que
describan las caracteristicas de las opciones tecnolégicas a modelar mas
adecuadamente las configuraciones a modelar. Por ejemplo mas de un bloque
habilitado para alguna capa, o la desviacion de un flujo usando las corrientes de

perdida “Foutp” y extras “Finex”; ambos casos se dieron para el caso del etanol a
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partir de bagazo de cafa. Estos se especificaran en la caracterizacion del caso de

ser relevantes.

4. RESULTADOS Y ANALISIS DE RESULTADOS

1. Seleccidn de las alternativas tecnoldgicas en cada etapa del proceso

Para el proceso de obtencién de bioetanol lignocelulésico se encuentra diversas
tecnologias en cada una de las etapas de procesamiento, tal como se muestra en
el anexo 1. En este trabajo, se realiz6 un primer “screening teniendo en cuenta las
caracteristicas de la materia prima escogida (bagazo de cafa), la madurez
tecnoldgica y la consistencia de los datos encontrados.

En la tabla 1, se presentan las alternativas objeto de estudio en este trabajo.

Tabla 1. Tecnologias en las etapas del proceso

OPERADORES
CAPAS 1 Py 3 2
Pretratamientos Lime LHW Acido Diluido Organosolv
Hidrdlisis Principal Hidrolisis (SHF) SSF SSCF -
) Fermentacion Fermentacion
Fermentaciones - -
(Ce) (Cs)
L Destilacion al Destilacion Destilacion Tamices
Separacion Vacio Azeotrépica Extractiva Moleculares

Fuente: Autor

Los parametros requeridos para el caso particular de aplicacién, se muestran en
la. Algunos de los parametros necesarios para cada bloque aparecen en la

superestructura propuesta, en la siguiente figura:
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Figura 5. Disefo de la superestructura para bioetanol lignoceluldsico

r D. al

nLal & relo)

2 GeE = = [T11, Cfix11,
B Cop1a,

(CLES] tres11 ]

—_— J— —
LHW SSCF Azeotropica
T41,

Extractiva
Cfix1a, a3, CS5 733,

Fuente: Autor

2. Particularizacién de la Superestructura :

Algunas consideraciones y ajustes de programacion, referentes a la naturaleza de
los procesos a tener en cuenta se refieren a continuacion (el resto se puede
consultar en el cédigo, ver Anexo F):

0
Yo Exs, <2 (24)
La inecuacion 24, es una excepcion a la restriccion de seleccién que se lleva a

cabo en la capa 3 puesto que debe darse campo para la realizacion de las dos
fermentaciones por separado.

Ex;, +Ex3; <1 (25)
Ex,3+Ex3q +Exz, <1 (26)
Ex3; +Ex33+Ex3, <1 27)
Ex3, +Ex33+Exz, <1 (28)
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Las inecuaciones 25 a 28, impiden la existencia de multiples equipos para la
misma transformacion. La primera, por ejemplo, no permite que se realice un
proceso SSF y luego se envie flujo a una “segunda” fermentacion de hexosas. Los
Bloques (3,3) y (3,4), asi como el (2,4), son bloques vacios; es decir en ellos no se
lleva a cabo transformacion alguna ni generan costo alguno. Puede decirse que
las ecuaciones 25, 27 y 28 sirven para que pueda llevarse a cabo la fermentacion
de Pentosas y Hexosas por separado en la misma configuracion, sin que se usen

los bloques vacios.
Ve YIMfout,,,= Mfoutse, +Mfout,,s + Mfin, ., (29)

La ecuacion 29 deja explicitamente vinculada la corriente de perdida de
cualquiera de los bloques de la capa 1, corriente que se considera de lo
solubilizado en dicha capa inicial, y que por ende es relativamente rica en
pentosas, con los bloques en que se da la fermentacidon de estas a etanol, tanto en

la capa dos como la tres.

X1,0,6 = ((Fmp * Cmpe)/PMe) * (1 - limi,z,o) * Exl,o (30)

La ecuacién 30 permite fijar una conversion en la primera capa, esto debido a que
el algoritmo asigna un valor de cero a esta variable al ejecutarse en respuesta a la
pérdida de celulosa disponible para hidrolizar, y posteriormente llevar a etanol.

La funcién objetivo especifica para el caso del Etanol a partir de bagazo de cafa,

la cual es una version modificada de la forma genérica descarta en la metodologia

adaptada a las consideraciones particulares del caso, es:
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Utilidad (/' NS .
EPTTE Z Mfoutyeo * PMg | * Preciog — Z Z(Fmi,o + Flnexi,o) * Cop; o
ano o i o
4 4
— z (Mfinex;,, * PM; * Precio;)
o

{
4 4

- z (Qenfw * Cenf + Qcal;, * Ccal) — Fmp * Precion,
i o

l

+« (8000) — {i i(Ni,o x Cfixl,o)} %

(Funcién Objetivo Particularizada)

Aqui se ve gque no se cobraron todas las corrientes extras, en vista de que si se
introduce una corriente ya tratada en el mismo proceso, la misma debe acarrear
gastos como los de un reactor fresco siendo alimentado. También se han
particularizado las dimensiones reales de la superestructura (4*4), y se han hecho
manifiestos los afios en los que se plantea dividir periodos a diferir el pago de la

inversion inicial y las horas por afio tenidas en cuenta.
Suposiciones particulares para este caso:

o Temperatura fija de la destilacion: Dada la complejidad de la dinamica
térmica de una destilacién se opt6é por tomar una temperatura cercana a los
100 grados Centigrados para los 4 Blogues de esta capa. El gasto de
rehervidores y condensadores se asume de los costos operativos de cada
bloque. La temperatura se toma como la del flujo de entrada a la
configuracion de separacion, luego de pasar por un precalentador o
intercambiador el cual se observa en todas las configuraciones.

o Pseudoreaccion de pretratamiento: Con objeto de simular de alguna
manera la transformacion estructural necesaria que sufre la materia prima
durante el pretratamiento, se optdé por la introduccion de dos procesos
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simulados analogamente a una reaccion, con sus correspondientes
especies resultantes (hemicelulosa y celulosa pretratadas) las cuales no
presentaran cambio en entalpia de formacion o peso molecular pero si en
sus coeficientes de separacion, a manera de coeficiente de licuefaccion, y
coeficientes estequiométricos (disponibilidad), en los blogues siguientes.

o Manejo de materia prima humeda: Puesto que dentro de los parametros de
entrada esta la posibilidad de modificar la humedad de la materia prima, es
claramente posible que el agua estequiométricamente necesaria para llevar
a cabo la hidrdlisis sea la contenida directamente en el flujo de entrada,
como humedad. De no ser asi el codigo permite la adicion automatica (sin
intervencion del usuario) de agua como reactivo extra a través de las
corrientes laterales, tomando en cuenta el costo de las mismas y su
impacto térmico estimado, de acuerdo a las consideraciones del modelo.
Esto se da asi no obstante es posible introducir mas agua en cualquier
bloque de ser necesario, mediante las corrientes extras.

o En este modelo no se permiti6 el ingreso de ningun compuesto, a
excepcion del agua, a través de las corrientes extras. Esto debido a que el
resto son considerados compuestos clave (Hemicelulosa y Celulosa) para
el producto final, o de potencial valor combustible (Lignina).

3. Solucion Generada:
El tipo de Modelo generado fue un MILP, y el algoritmo seleccionado para su

solucion por el programa fue el Branch & Bound. (Para una descripcidon mas

detallada de dicho algoritmo consultar la referencia 25) .

La Matriz de existencia que selecciono el algoritmo fue:
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Tabla 2. Solucién Optima
Operadores
Capas o1 02 03 04
C1 0 0 1 0
Cc2 0 0 1 0
C3 0 0 0 1
C4 0 0 1 0

Fuente: Autor

De acuerdo a esta matriz, se obtiene la siguiente

ruta de sintesis

Figura 6. Ruta de procesamiento propuesta

Fin
Finex 1C: Foytp 2C—
—<|>Fm 1c Fout 1c4®pm som  SSCF  |rout2c

outp] C———————————Finextra 2C-

—fFinextra 30

30
—Finextra 4C
Fou 3D

next
Foutp 30—
Destilacion
Fin40 Extractiva

Fout 4C—

Foutp 4C—=

Fuente: Autor

Dicha ruta de sintesis se mantuvo como la mejor, segun la forma de la funciéon
objetivo propuesta, para materia prima cuyas compaosiciones correspondieran con
las del bagazo [24] en los tres compuestos de interés; agregandole el excedente
10 0 5% a la lignina, teniendo en cuenta su no reactividad fundamental dentro de
las consideraciones de este modelo. Se vario el flujo inicial de materia prima un
rango de entre 10000 y 500000 [kg/h], y la humedad entre el 20 y el 60% en peso.
En ningdn caso se observé cambio en la ruta seleccionada (exceptuando
fluctuaciones entre bloques vacios de la capa 3). Posiblemente esta tendencia se
mantendria, por cuanto la ganancia operativa superaba significativamente los

costos fijos de implementacion. El valor de la funcidén objetivo obtenido para esta

ruta fue de 12500,839 millones de doélares anuales.
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4. Exploracion del Método
Para el caso de 50000 [kg/h] y 60% agua w/w, se propuso realizar graficas del
calor suministrado y tomado del sistema, asi como el de reaccién, por capa de
procesamiento. Esto con el objeto de verificar el aporte del enfoque presentado en
cuanto a la aproximacién simplificada al balance de energia. Para realizar esto se
hizo uso de la interaccion de Lingo con Excel para automatizar la generacion de
las graficas antes mencionadas. Es de notar que mas alla de los valores puntuales
calculados, lo que se buscaba era constatar la influencia de la realidad fisica
tenida en cuenta (el cambio de temperatura de un bloque a otro) sobre las
tendencias que marcaban las soluciones del problema de optimizacién. Forma de
operacion del algoritmo sobre la funcidon objetivo. A continuacion, la gréafica
correspondiente al caso base, seguida de dos casos no Optimos, que se forzaron
mediante restricciones de existencia arbitrarias. Cada gréfica, exceptuando la del
caso base, es acompafiada por su matriz de existencia y el valor de la funcién

objetivo obtenido.

Figura 7. Interacciones térmicas caso base

30000

20000

10000

=
=
= //\ -
. / \ Reaccion
=}
= o Calentamiento
3 05 s 25 35 b 45 = Enfriamiento
o
=1
* -10000 N /
-20000 \\/ /

-30000

Fuente: Autor
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Tabla 3. Solucién alterna 1

Operadores
Capas
o1 02 03 04
Cil 0 0 0 1
Cc2 0 0 1 0
C3 0 0 1 0
C4 0 0 1 0
Fuente: Autor
Figura 8. Interacciones Térmicas sub-optimol
30000
20000
__ 10000
= e
= L \ —Reaccion
% o / \ Calentamiento
E ois 15 215 / 55 F 45 Enfriamiento
u_j_ -10000 \ /
-20000 \\//
-30000

Fuente: Autor

Valor Funcion Objetivo = 11278,615 Millones de dblares anuales
Tabla 4. Solucién alterna 2

e Operadores
Ol 02 03 04
C1l 0 0 1 0
Cc2 0 1 0 0
C3 0 1 0 0
C4 0 1 0 0

Fuente: Autor
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Figura 9. Interacciones Térmicas sub-optimo 2

30000

20000

10000 —

— =———Reaccion

—= Calentamiento

ols 1|5 2|5 35 3 a5 .
—E nfriamiento
-10000 ‘\ 4

-20000 V4

Flujo de Calor [MI/h]

-30000

Fuente: Autor
Valor Funcion Objetivo = 11247,534 Millones de dblares anuales

La convencién seguida en el planteamiento de estos gréaficos sigue el principio de
entrada y salida del sistema. El calor que se sustrae al sistema, como en una
reaccion endotérmica o la refrigeracion, se considera negativo; mientras que el
que se libera en el sistema, como en el calentamiento o una reaccién exotérmica,
se le da signo positivo.

Es posible observar que la optimizacion de la ruta de procesos, incluso mediante
el uso de parametros econdémicos, tiende hacia configuraciones mas estables en
términos térmicos, es decir, penaliza la interaccién de bloques tecnoldgicos que
impliquen fuertes cambios en condiciones de operacién. Esto puede constatarse al
comparar los picos y valles de la solucion 6ptima (figura7) con los de las
soluciones alternas 1 (figura 8), 3 y 5 (Anexo H); encontrando que dichos picos y
valles estan achatados en la mencionada optima.

No obstante lo anterior, es de sefalar que la dinamica térmica no tiene la dltima
palabra, como se ve en la solucion alterna 4(Anexo H), y algo en la 2 (figura 9). Lo
observado en estas ultimas dos figuras se debe a que hay mas factores en
evaluacion que el costo de los acondicionamientos térmicos entre procesos, esto

es, mas variables de desicion incluidas en la funcion objetivo. De esto es de lo
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que se trata el ejercicio, de tomar los ya tenidos en cuenta rendimientos
tecnologicos, costos operacionales y costos de inversion inicial y sumarles, de
manera independiente, un estimado del costo de interaccidon entre procesos a
temperaturas distintas.

Durante el desarrollo de esta primera aplicacion del método de sintesis propuesto,
fue necesario el acondicionamiento a muchas consideraciones la implementacion
de numerosas suposiciones y aproximaciones, las cuales hicieron al mismo menos
conclusivo. Dentro de estas se debe destacar el uso de parametros cuya calidad
en ultimo término determinan la precision de los valores obtenidos puede
encontrar justificacion para lo dudoso de la magnitud del valor de la funcion
objetivo. No obstante, como en todo proceso inicial de sintesis se espera que la
proyeccion de ganancia sea mucho mas alta que la real, y que se vaya ajustando
a medida que se refinan los célculos y datos usados, de ahi el término screening.
La dependencia con respecto a la veracidad e idoneidad de los datos con que se
alimenta el modelo es entonces un factor clave en la aplicabilidad del mismo a
cada caso. Esto es particularmente cierto si se tiene en cuenta la heterogeneidad
con que se encuentran reportados en la literatura y la discriminacién de escala y
actualidad que se debe realizar. En este sentido un modelo simplificado que
permite facil entendimiento de las asunciones basicas, pero que a la vez permite
tener en cuenta los fendmenos mas relevantes para cada criterio de evaluacion;
se ofrece mas atractivo que un complejo modelo fenomenoldgico que en su
propdsito de alta precisién arroje resultados volatiles y dispersos al acoplarlo con
datos experimentales del tipo manejado en este trabajo.
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5. CONCLUSIONES

Los resultados avalan la propuesta de este método de sintesis, mediante el
Modelo MILP, elaborado desde un enfoque que enriquece la estimacion
meramente econdmica basada en conversiones. Esto se logra aportando
herramientas de juicio de interaccidén energética, a partir de la aplicacion de
conceptos basicos de balances de energia en vinculacidon coherente con los
de masa ya planteados sin incurrir en complejidades matematicas,

innecesarias en un punto preliminar de disefio, que dificulten su solucion.

El ejercicio de aplicacion al caso del etanol a partir de bagazo de cafia se
realiz6, y la ruta obtenida fue coherente con la mayoria de la literatura
referenciada, teniendo en cuenta los bajos costos de operacion del acido
diluido y de la destilacion extractiva, con respecto a las otras tecnologias
consideradas, y la reduccién en costos fijos (y a la larga también de
operacion) del SSCF al reducir el numero de equipos y posibilitar el

aprovechamiento de las azucares pentosas.

Es claro que el modelo genérico ofrece mucho potencial para un futuro
robustecimiento con objeto de solucionar inconvenientes como la
incompleta evaluaciéon de los sistemas de destilacion, (como en el manejo
de sistemas de destilacién o la diversificacion de reacciones que inhiban la
conversion de ciertas especies o disminuyan la selectividad del conjunto
hacia el producto deseado) dada su estructura que propende a la intuitiva
interpretacion de sus elementos como nuevas opciones de disefio. Esto
también implica  versatilidad ofrecida frente a diversas tecnologias
aplicadas a diferentes campos. aplica para el caso realizado, en cuanto a
gue es posible una tendiente mejora hacia la inclusion de reactivos extras

en exceso o subrutinas de optimizacién para tener en cuenta reciclos
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ANEXO A. Tabla de descripcion de Pretratamientos.

Tipo

Método

Descripcion

Efecto producido

Fisicos

Reduccién de tamafo

Molienda o trituracion
usando molinos vibratorios
de bolas, «cuchillas o
martillo

Reduce cristalinidad de
celulosa y tamafio de
particula desde 10-30 hasta
0,2-2 mm

Pirélisis

Temperaturas superiores a
300 °C o inferiores usando
como catalizadores cloruro
de zinc y carbonato de
calcio

Descomposicion de la
celulosa produciendo gases
y carbén

Irradiacion de alta energia

Exposicion de las fibras a
radiacion con rayos gamma
o electrones.

Cambios en la estructura,
reactividad y propiedades
guimicas y mecanicas de la
celulosa

Explosion con vapor

Se trata el material con vapor
a alta presién, reduciendo
luego la presion rapidamente,
para generar una
descompresion explosiva a
160-260 °C (0,69-4,83 MPa)
por varios minutos antes de
exponer el material a presion

Formacion de inhibidores,
ocurre  despolimerizacion
de la celulosa y
redistribucién de la lignina.
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Fisico-quimicos

atmosférica.

Agua caliente

Hidrotermdlisis. Proceso de
flujo transversal, en donde
se pasa agua caliente
presurizada sobre el
material, a temperaturas
entre 170 y 230 °C durante
1-46 minutos

Despolimerizacion de
celulosa, hidrdlisis  de
hemicelulosas y
solubilizacion  parcial de
lignina.

Explosion de fibra con
amoniaco

El material es expuesto a
amonio liquido a temperatura
y presion altas, y luego se
somete a presion atmosférica
rapidamente. Relaciones de
1-2 Kg. Amonio/ Kg. Seco de
biomasa, a 90°C. 30 min.

Despolimerizacion  parcial
de celulosa, solubilizacién
de lignina. No solubilizacién
hemicelulosa no inhibidores
y no lavado

Explosion de CO;

Se emplean alrededor de 4
kg. de diéxido de carbono/
Kg. obteniendo
rendimientos de 75% de
glucosa

No forma compuestos
inhibitorios, se  obtiene
conversion >75% de la
hidrdlisis de celulosa.

Ozonolisis

Reaccibn con ozono a
condiciones ambiente.

Degradacion de lignina, no
forma inhibidores y se obtiene
75% de conversion durante
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Quimicos

hidrélisis.

Hidrélisis con acido diluido

A temperaturas superiores
a 160 °C en procesos de
flujo continuo para
relaciones de  solidos
menores al 5-10% y a
temperaturas inferiores a
160 °C. En procesos tipo
Batch para relaciones de
sustrato superiores al 10-
40% durante 30 minutos.

Hidrélisis de hemicelulosas,
se requiere neutralizar pH

para posterior hidrolisis.
Ocurre  despolimerizacion
parcial de celulosa,

redistribucién de lignina.

Hidrolisis con acido

concentrado

Acido sulfdrico al 10-30%,
T=170-190 °C, se
requieren tiempos mayores

a los necesarios en la
técnica que usa &cido
diluido.

Requiere recuperacion del
acido y de recipientes
resistentes a la corrosion.
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ANEXO B. PARAMETROS DE BLOQUES TECNOLOGICOS

C1
C2
c3
ca

C1
Cc2
Cc3
ca

C1
C2
c3
ca

C1
Cc2
c3
Ca

C1
Cc2
c3
c4

Temperaturas Bloques K
o1 02 03 04
393,15 463,15 433,15 453
320,15 311,15 308,15 298
309,15 310 298 298
398 398 398 398
Costo Operativo S*h/kg
o1 02 03 04
0,00153 0| 0,00449994 0,01526
0,00536977| 0,004886| 0,004886 0
0,004886| 0,0065065 0 0
0,00947821| 0,00734581| 0,00658638| 0,006355308
Costos Fijos S
01 02 03 04
21200000( 15368000 16435000 15368000
12012000 12012000 14616000 0
14616000 14616000 0 0
14156063 9547963 9525920 12809706
Tiempos de Residencia horas
01 02 03 04
0,03333333 0,25| 0,33333333 1
72 24 24 0
46 12 0 0
1 1 1 1
Capacidad kg o kg/h
o1 02 03 04
50000 50000 50000 50000
25000 25000 50000 1
25000 35000 1 1
152153,476| 152153,476| 152153,476 152153,476

56



C1
Cc2
c3
c4

C1
Cc2

c3
c4

C1
Cc2
c3
Cc4

C1
Cc2
c3
c4

C1
Cc2
c3
c4

ANEXO C. Factor Limite de Conversién

Hemicelulosa

o1 02 03 04
1 0,315 0,11 0,2224
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
Celulosa
01 02 03 04
0| 0,9438| 0,9374| 0,8814
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
Lignina
01 02 03 04
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
Pentosas (Xylosa)
01 02 03 04
0 0 0 0
0 0 0,15 0
0 0,2 0 0
0 0 0 0
Hexosas (glucosa)
01 02 03 04
0 0 0 0
0 0,06 0,08 0
0,25 0 0 0
0 0 0 0
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C1
Cc2
Cc3
C4

C1
Cc2
Cc3
C4

C1
C2
Cc3
C4

C1
C2
Cc3
C4

C1
C2
Cc3
C4

Etanol
o1 02 o3 o4
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
Agua
01 02 o3 o4
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
Hemi_pretratada
o1 02 o3 (o7:}
1 0,5769| 0,377| 0,5461
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
Celu_pretratada
o1 02 o3 (o7}
0| 0,948| 0,9374| 0,9899
0,35 0,12 0,2 0
0 0 0 0
0 0 0 0
COo2
o1 02 o3 o4
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0




C1
c2
c3
C4

C1
Cc2

C3
C4

C1
Cc2
C3
Cc4

C1
c2
C3
C4

C1
Cc2
C3
Cc4

C1
c2
c3
ca

ANEXO D. Factor Binario de existencia de reacciones, B o,

Reacciéon 1
o1 02 o3 04
1 1 1 1
0 0 0 0
0 0 0 0
0 0] 0 0
Reaccién 2
o1 02 o3 04
1 1 1 1
1 1 1 0
0 0] 0 0
0 0] 0 0
Reaccion 3
o1 02 o3 04
0 0 0 0
0 0] 1 0
0 1 0 0
0 0 0 0
Reaccion 4
o1 02 03 o4
0 0] 0 0
0 1 1 0
1 0] 0 0
0 0 0 0
Reaccion 5
o1 02 o3 04
1 1 1 1
0 0] 0 0
0 0 0 0
0 0 0 0
Reaccién 6
o1 02 o3 04
1 1 1 1
1 1 1 0
0 0 0 0
0 0] 0 0
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ANEXO E. Coeficientes de Separacion, Y e, Yy Coeficientes estequiométricos

Coefe,
Operador 1
Hemi |[Cel Lig C5 (€3) Etoh |agua |HemP |CelP |CO2
C1 1 1| 0,86 0 0 0 0,1 0 0 0
c2 1 1 1 1 1 1 1 1 1 0
C3 1 1 1 1 1 1 1 1 1 0
ca4 0 0 0 0 0 1 0 0 0 0
Operador 2
Hemi [Cel Lig C5 Cé6 Etoh [agua [HemP |CelP |CO2
C1 1 1 1 0 0 0 0,1 0 0 0
Cc2 1 1 1 1 1 1 1 1 1 0
C3 1 1 1 1 1 1 1 1 1 0
ca 0 0 0 0 0 1 0 0 0 0
Operador 3
Hemi |Cel Lig C5 C6 Etoh |agua |HemP (CelP [CO2
C1 1 1 1 0 0 0 0,1 0 0 0
Cc2 1 1 1 1 1 1 1 1 1 0
Cc3 1 1 1 1 1 1 1 1 1 0
ca4 0 0 0 0 0 1 0 0 0 0
Operador 4
Hemi |Cel Lig |C5 C6 Etoh |agua |HemP (CelP [CO2
C1 1 1| 0,26 0 0 0 0,1 0 0 0
C2 1 1 1 1 1 1 1 1 1 0
Cc3 1 1 1 1 1 1 1 1 1 0
ca 0 0 0 0 0 1 0 0 0 0
e Coeficientes Estequiométricos
Hemi Cel Lig €5 C6 Etoh  Agua HemP CelP co2
R1 0 0 0 1 0 0 -1 -1 0 0
R2 0 0 0 0 1 0 -1 0 -1 0
R3 0 0 0 -3 0 5 0 0 0 5
R4 0 0 0 0 -1 2 0 0 0 2
R5 -1 0 0 0 0 0 0 1 0 0
R6 oo -1 o o o 0 0 0 1 0




ANEXO F. Cddigo modelo de optimizacién Lingo
model:
title: modelo 21;

!UNIDADES DE VARIABLES A USAR;

!

variable nombre (s) Unidades
FLUJO MASICO = Fin, Fout, Foutp, Finex, finfict kg/h
FLUJO MOLAR = mfout, mfin, mfoutp, mfinex, mfouttot kmol/h
TIEMPO = t, tres h
PESO MOLECULAR = pm kg/kmol
ENTALPIA (std form) = ho kj/kmol
CALOR ESPECIFICO = Cp kj/ (kmol*K)
CALOR = ge, gs, gservl,gserv2, gr kJ
RENDIMIENTO = y kmol / kmol producido
CAPACIDAD BASE = capacidad kg/h (CONTINUO)

EQUIPOS
kg (m~3, BATCH)

COSTO FIJO BASE cfix Dolares

COSTOS OPERATIVOS = cop Dolares*h/kg

’

sets:

capas/1..4/:D;

especies/hem, cel, lig, c5, c6, etoh, h2o,hemp,celp, co2/: pmnm, h0, cp,
p,cpa, cpb, cpc, cpd;

operador/A..D/;

reaccion/R1..R6/;

Bx (capas, operador, reaccion): X, b;

Bx2 (capas, operador, reaccion, especies): mfrxn;

Bc (reaccion, especies) :coef;

Bloques (capas, operador): fout, fin, finfict, ex, foutp, finex, lim, brI,
brII, brIII, briVv, brv, brVI,brVII, brVIII,

t, gservl, gserv2, ge, gs, dr, gex, cfix, cop, tres, Nc, N, capacidad,
limI, 1imII, 1imIII, 1imIV, 1limV, 1imVI, 1imVII, 1imVIII, 1limIX,
1limX, 1imXTI, fhemi, fcel, flig, fxilosa, fglucosa, fetoh, fh2o, fhemip,
fcelp, fco, fvapor;

Bo2 (capas, especies): yI, yII, yIII, yIV;

Bo (capas, especies, operador): mfin, mfout, mfoutp, mfouttot, mfinex,
mfrxntot, y, limconv;

end sets
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@for
@for
@for
@for
@for
@for
@for
@for

Bloques:@bin (ex)) ;
Bx:Q@bin (b)) ;

Bo:@free (mfrxnto
Bx2:Q@free (mfrxn)

t))
)
Bloques:(@free (gr)
e)
)
x

’

Bloques:@free (g
Bloques:@free (gs
Bloques:@free (ge

—~ o~ o~~~ o~

)7
) 7
) 7
))
data:

lexponente para calculo de costos fijos;

!Afios en los que va a evaluar el proyecto;
years_Evaluacion = ?;

c_hemi,c cel, ¢ H20, fmp = @OLE ('E:\Uis\Proyecto\modelos\datosl.XLSX'");

c c5 = 0y
c c6 = 0y
c_etoh = 0;
c_hemp = 0;
c celp = 0;
c coz2 = 0;
c_vapor = 0;

!Llamado de datos de la hoja de excel;

capacidad, tres, cop, cfix, t, cp, hO, pm, tref, cenf, ccal, text, tmp, coef,
p, D =

@OLE ('E:\Uis\Proyecto\modelos\datosl.XLSX") ;

brI, brII, brIII, briV, brV, brvVIi, brVII, brVIII =
@OLE ('E:\Uis\Proyecto\modelos\datosl.XLSX") ;

limI, 1imII, 1imIII, 1imIV, l1limV, 1imVI, 1imVII, 1imVIII, 1imIX, limX,
1imXI =
@OLE ('E:\Uis\Proyecto\modelos\datosl.XLSX") ;

vl, yII, yIII, yIV =
@OLE ('E:\Uis\Proyecto\modelos\datosl.XLSX") ;

cpa, cpb, cpc, cpd =
@OLE ('E:\Uis\Proyecto\modelos\datosl.XLSX") ;

!datos exportados;
@OLE ('E:\Uis\Proyecto\modelos\datosl.XLSX"')=

fout, fin, ex, foutp, finex, n, gservl, gserv2, ge, ds, Jr, dJdex,x;

@OLE ('E:\Uis\Proyecto\modelos\datosl.XLSX"')=
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fhemi, fcel, flig, fxilosa, fglucosa,
fvapor;
init:

mfoutp= 0 ;

fout= 0 ;
foutp= 0 ;
fin= 0 ;
mfin= 0 ;
mfout= 0 ;
x=0;

end init

'limites extras;
limite extras = fmp;
!Armado de Informacidén tridimensional;

@for (capas (i) :
@for (operador (o) :
brI(i,o) = b(i,o,1);
brII(i,o) = b(i,o,2);
brIII(i,o) = b(i,o,3);
briIv(i,o) = b(i,o0,4);
brv(i,o) = b(i,o,5);
brvi(i,o) = b(i,o0,06);
brviI(i,o) = b(i,o,7);
brVvIII(i,o) = b(i,o,8);
) ;
)

@for (capas (i) :
@for (operador (o) :

fetoh,

1limI(i,o) = limconv (i, 1,0);
1imII(i,o0) = limconv (i, 2,0);
1imIII(i,0) = limconv (i, 3,0);
1limIV(i,o) = limconv (i, 4,0);
limV(i,o) = limconv (i, 5,0);
1imvVI(i,o) = limconv (i, 6,0);
1imVII(i,0) = limconv(i,7,0);
1imVIII(i,o) = limconv (i, 8,0);
1limIX(i,o) = limconv (i, 9,0);
limX(i,0) = limconv (i, 10,0);
1imXI(i,0) = limconv(i,11,0);

)
) ;

@for (capas (i) :
@for (especies(e) :
yI(ire) = Y(irerl);
YII(i,e) = Y(irerz);
yIII(i,e) = y(ilel3);
yIV(ile) = y(ilel4);
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'RESTRICCIONES DE ENTRADA;

masa;

[comp lignina] c lig = 1 - ¢ cel - ¢ hemi - ¢ h2o0;! - ¢ etoh;! - ¢ c5 -
c_c6;

[SPLITTER 0 h] (@sum(operador(j): mfin(1l,1,3))= (fmp*c hemi)/pm(1);
[SPLITTER 0 c] (@sum(operador(j): mfin(1l,2,3J))= (fmp*c cel)/pm(2);
[SPLITTER 0 1] @sum (operador (j): mfin(l,3,3))= (fmp*c_lig)/pm(3),
[SPLITTER 0 C5] @sum (operador (j): mfin(l,4,3))= (fmp*c_c5)/pm(4),
[SPLITTER 0 C6] G@sum(operador(j): mfin(1l,5,3))= (fmp*c_c6)/pm(5);
[SPLITTER 0 etoh] (@sum(operador(j): mfin(1l,6,]J))= (fmp*c_ etoh)/pm(6);
[SPLITTER 0 H20] @sum(operador(j): mfin(1l,7,3))= (fmp*c h2o0)/pm(7);
[SPLITTER O HEMP] @sum (operador (j): mfin(1,8,3))= (fmp*c_hemp)/pm
[SPLITTER 0 CELP] @sum (operador (j): mfin(1l,9,3))= (fmp*c_celp)/pm(9)
[SPLITTER 0 CO2] @sum(operador(j): mfin(1,10,3J))= (fmp*c co2)/pm(10);
[SPLITTER 0 vapor] @sum (operador (j): mfin(l,11,73))=

(

fmp*c vapor) /pm(11);
lenergia;

@for (operador (o) :

[energia inicial] ge(l,0) - gr(l,o0) - gs(l,0) - gservl(l,o) + gserv2(l,o)
+ gex(1l,0)=0;

[energ flujo entrada 1] ge(l,0)=@sum(especies(e):

mfin(l,e,o0) * (cpa(e)* (tmp-tref)+Cpb (e)* (((tmp-tref) ~2)/2)+Cpc(e)* ( ( (tmp-
tref)~3)/3)+Cpd(e) * (((tmp-tref)~4)/4)));

[energ flujo salida 1] gs(l,0)=

@sum (especies (e) : (mfout(1l,e, o)+mfoutp( ,e,o)) (cpa(e)*(t(l,0)-
tref)+Cpb(e) * (((t(l,0)-tref) )/2)+Cpc(e)* (((t(l,0)-
tref)”3)/3)+Cpd(e) * (((t(1,0)- tref) 4)/4)));

[energ flujo extra 1] gex(l,o0)=

@sum (especies(e) :mfinex(1l,e,0) * (Cpa (e) +Cpb (e) * (text-tref) +Cpc(e) * (text-
tref) "2+Cpd (e) * (text-tref) "3));
[energ reaccion 1] qgr (1,0)
=@sum(reaccion(r) :x(1l,0,r)*b(l,0,r)*@sum(especies(e) :coef (r,e)*h0(e)));

)

!BALANCE DE ENERGIA;

@for (capas (i) | i#gt#l:

[bal energ inter] @sum(operador(l):ge(i,1l))=@sum(operador (o) :gs(i-1,0));
@for (operador (o) :

!gservl = enfriamiento, gserv2 = calentamiento;

[energia flujo entradal] ge(i,o) - gr(i,o) -gs(i,o)-

gservl (i, o) +gserv2 (i, o) +gex (i, 0)=0;

[energ flujo salidal] gs(i,o)=
@sum(especies (e) : (mfout (i, e, o) +tmfoutp(i,e,0)) *(cpa(e)*(t(i,0)-
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tref)+Cpb( e)* (((t(i,o)-tref) )/2) +CpC( ) (((t(i,O)-
tref)"3)/3)+Cpd(e) * (((t( o) - tref ) /4)

[energ_flujo_extra] qex(l,o)—

@sum (especies (e) :mfinex (i, e, 0) * (cpa(e) * (text-tref) +Cpb (e) * (((text—
tref)"2)/2)+Cpc(e) * (((text-tref)"3)/3)+Cpd(e) * (( (text-tref) )/4)
[energ reaccion] qgr (i, 0)

=@dsum(reaccion(r) :x(i,0,r)*b(i,o,r)*dsum(especies(e) :coef (r,e) *h0 (e

)7

!BALANCES POR ESPECIE o compuesto;
@for (especies (e) :

[SPLITTER SEPARADOR] @sum (operador (k) :
@sum (operador (k) :mfout (i-1,e,k)) ;

) ;
) ;

@FOR (capas (i) :
@FOR (operador (o) :

!COMPOSICIONES;
comp_in]

fin(i,o)=0@sum(especies (k) :

[

[comp out] fout(i,o)=@sum(especies (k):
[comp outp] foutp(i,o)=@sum(especies(k):
[comp ext] finex(i,o)=@sum(especies (k

ILIMITES Y RESTRICCION DE SELECCION;
[calc finextot]finextot =

[calc bigM masa] (fmp+limite extras)

mfin (i, k,o0) *pm(k
mfout (i, k, 0)
mfoutp (1, k, o) m (k

) :mfinex (i, k,o0)* ( )

mfin(i,e,k))=

))
pm( ));
));
)

’

@sum (Bloques: finex) ;

=big M masa;

'PROBLEMA CON LA ESCALA DEL BIG M DE ENERGIA;

[calc bigM energia]coefenergia*big M masa

[calc coefenergia]@abs ((@sum(especies (e)
tref)+Cpc(e) * (tmp-tref) *"2+Cpd (e) * (tmp-
tref) "3)+@sum(especies (e) :ho (e

[lim extras]finextot<=limite extras;

[lim 1] lim(i,o0)=big M masa*ex(i,o0);
[lim 2] fin(i,o)<=lim(i,0);

[1im 3] fout (i,o0)<=1lim (i, o)

[1im 4] foutp(i,o)<=lim(i,0);

[1im 5] finex (i,o0)<=lim (i, o) ;

[1im 6Q] qservl(i,o)<: blg_M_energia*ex(i
[lim 7Q] gserv2(i,o)<= big M energia*ex (i

'Modelo de reaccidn 3;
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big M energia;
) +Cpb (e) * (tmp-

))))*0.01= coefenergia;

;0) 7
;0) 7

))) i



@for (especies (e):

[balance reacccion] mfin(i,e,o)+ mfinex(i,e,o)-mfout(i,e,0)-
mfoutp(i,e, o)+ mfrxntot(i,e,o0) = 0;

[flujo_reaccion] mfrxntot (i,e,0) = @sum(reaccion(r):mfrxn(i,o,r,e));
[perdidas_eficiencia] mfout (i, e,o)=mfouttot(i,e,o0)*y(i,e,0);

[sumatoria perdidas] mfout (i, e,o)+mfoutp (i, e, o0)=mfouttot(i,e,0);

@for (reaccion (r) :
[reacciones individuales] mfrxn(i,o,r,e)=x(i,o0,r)*coef(r,e)*b(i,o,r);

@for (especies (e) |e#ne#7 #and# i#ne#3 #and# i#ne#2:
[reactivo _exceso 1] mfinex(i,e,0)=0
)
)
)

!FIN MODELO REACCION;
'limitacién de conversion;
@for (capas (i) | if#fne#l:
@for ( operador (o) :
@for (reaccion(r)| b(i,o,r) #ne#0:
@for ( especies(e) | coef(r,e)#lt# O
[limitacion rendimiento] mfouttot(i,e,o)>= (mfin(i,e,o0)+
mfinex(i,e, o)) * (limconv (i, e, 0))
) ;
)7
) ;
) 7

@for(capas (i) | i#eq#l:
@for ( operador (o) :

@Qfor (reaccion(r) | b(i,o,r) #ne#0:
@for ( especies(e)| coef(r,e)#lt# O
[limitacion rendimiento 1] mfouttot(i,e,o)>= (mfin(i,e,o0)+

mfinex(i,e, o)) * (limconv(i,e,0));
) ;
)7
);
) 7

!costos fijos para bloques;

'REACTORES BATCH;
@for (capas (i) | 1 #1t# 2:

@for ( operador (o) :
[rest fixcost 2] N(i,o0)=
(fin(i,o)+finex (i,0) *tres(i,0))/ (capacidad (i, o)) ;
[rest fixcost 3] Nc(i,o) = 0;

)
) ;
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!REACTORES EN CONTiNUO;
@for (capas (i) | 1 #ge# 2
@for ( operador (o) :
[rest fixcost 5] N(i,o)= ((fin(i,o)+finex(i,o0))/capacidad(i,o))”"(A);
[rest fixcost 6] Nc(i,o) = 0;

)7
) ;

!CONTROL EXISTENCIA;

@for (capas (i) | i#tne#3:
[CONT EXIST] (@sum(operador (k): ex(i,k)) = 1;
)

[CONT EXIST 2] @sum (operador (k) : ex(3,k)) <= 2;
@for (especies (e) :

[restric operac 2] mfout (2,e,1) + mfout(2,e,2)=
mfin(3,e,1)+mfin(3,e,2);

)

'RESTRICCIONES ESPECIFICAS PARA EL CASO A EVALUAR;
!restricciones de flujo especificas;

[CONT EXIST 3] ex(2,2)+ex(3,1)<=1;

[CONT EXIST 6] ex(2,3)+ex (3,1)+ex(3,2)<=1;

[CONT EXIST 4] ex(3,1) + ex(3,3) + ex(3,4)< = 1;
[CONT EXIST 5] ex(3,2) + ex(3,3) + ex(3,4) <= 1;

!Aislamiento del fermentador de Xylosa;
@for (especies (e) :
[ent fermt C5] @sum(operador (o) :
mfoutp(l,e,0))=mfinex(3,e,2)+mfinex(2,e,3)+mfinex(2,¢e,4)
)
@for (operador (o) | o#tne# 2:

@for (especies(e) | e#ne#7:
[reactivo exceso 2] mfinex(3,e,0)=0

);
)
@for (operador (o) | o#lt# 3:

@for (especies(e) | e#ne#7:
[reactivo_exceso 3] mfinex(2,e,0)=0

);
) ;

!forzar conversion pretratamiento;

@for (operador (o) :
x(l,o,6):((fmp*c_cel)/pm(Z))*(l—limconv(l,Z,o))*ex(l,o);
) i

!calculo de corrientes mésicas de compuestos;
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@for (capas (i) :
@for (operador (o) :

fhemi (i,0)= (mfout(i,1,o)+mfoutp(i,1,0))*pm(1l);
fcel (i )= (mfout (i, 2,0)+mfoutp (i, 2,0)) *pm(2) ;
fllg(l,o)— (mfout (i, 3,0)+tmfoutp (i, 3,0)) *pm(3);
fxilosa(i,o)= (mfout (i, 4,0)+mfoutp(i,4,0)) *pm(4);
fglucosa(i,o0)= (mfout(i,5,0)+mfoutp(i,5,0)) *pm(5);
fetoh(i,o)= (mfout (i, 6,0)+mfoutp(i, 6, o))*pm(6),
fh2o0(i,o)= (mfout(i,7,0)+mfoutp (i, 7,0))*pm(7);
fhemip(i,o0)= (mfout(i,8,0)+mfoutp(i,8,0)) *pm(8);
fcelp(i,o)= (mfout(i,9,o0)+mfoutp(i, 9,0))*pm(9);
fco(i,o)= (mfout(i,10,0)+mfoutp (i, 10,0)) *pm(10) ;
fvapor (i,o)= (mfout(i,11,0)+mfoutp(i,11,0)) *pm(1ll);
);
)
lex (1,3)+ex(2,3)<=1;
lex (2,3)+ex(3,3)<=1;
lex (1,4)+ex(2,3)<=1;
lex(2,3)+ex (4,3)<=1;
max = (@sum(operador (k) :mfout(4,6,k)*pm(6))*p(6) -
@sum (capas (i) :@sum (operador (o) :@sum (especies (e) |effeq#7:mfinex (i, e, 0) *pm (e
) *p(e))))—fmp* (32500/1900)
@sum(capas (i) :@sum(operador (o) : (fin(i,0)+finex (i, 0)) *cop(i,0) +tgservl (i, 0)
*cenf+gserv2 (i, o) *ccal)))*8000
(1/years_Evaluacion) * (€sum(capas (i) :@sum (operador (o) :n(i, o) *cfix(i,o0))));
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ANEXO G. Convenciones e indices de las Especies (compuestos) y las

Reacciones
Nombre Reactivo producto Descripcion Reaccion
Reaccién 1 Hem_P +H20 | Pentosas (Xilosa) | hidrdlisis Hemicelulosa CsHgO4 +Hz0 — CsHygOs
Reaccion2 Cel_P +H20 Hexosas (glucosa) hidrélisis Celulosa CsH1005 + H:O — CgH1205
Reaccién 3 Pentosas (Xilosa) Etanol Fermentacion C5 3C5H1g0s — 5C,HsOH + 5CO,
Reaccidn 4 |Hexosas (glucosa) Etanol Fermentacién C6 CegH 206 — 2C,HsOH + 2CO,
Reacciones Ficticias que
Reaccién 5 Hemicelulosa Hem_P simulan las
transformaciones
Reaccidon 6 Celulosa Cel P estructurales de la materia
_ prima (solubilizacién)
Reacciones
Especies
Nombre Indice
Hemicelulosa 1
Celulosa 2
Lignina 3
Etanol 4
Agua 5
Hemi_Pretrata 6
Celu_Pretrata 7
Dioxido de
8
Carbono
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ANEXO H. Consideraciones y suposiciones del Caso en ejercicio

Es claro que hay tres indices principales en el planteamiento de este modelo:

(i): Que denomina la capa a la que pertenece la variable o pardmetro en cuestion.
(e): Que denomina la especie a la que pertenece la variable o parametro en
cuestion.

(0): Que denomina el operador al que pertenece la variable o parametro en

cuestion.

A partir de estas bases se generaron otras variables y parametros derivados, como los

siguientes:

Para cada bloque, pareja (i, 0): Temperatura promedio de operacion o
salida (Ti,), Costo Fijo para una capacidad especifica (CFixj,), Costo
Operacional por Unidad de Flujo (Copi,), Capacidad de referencia
(Capacidad; ).

Para cada especie en cada Bloque, trio (i, e, 0): Factor limitante de
Conversion (Y; e, o), Factor binario de existencia de reaccion (Bi o 1), Y
Coeficiente de Separacion (Y e o). Los dos Ultimos son determinados por el
usuario dependiendo de la forma en que se requiera simular lo que ocurre
en cada bloque. Esto es, por ejemplo, si se quiere continuar procesando la
fraccion del flujo de salida en estado solido, el coeficiente de separacion
representard esta fraccién precisamente; o si una reaccion se da en un
bloque y en otro no, se asigna 1 y 0 respectivamente al pardmetro de
existencia de reaccion.

Para cada especie (e): Entalpias de formacion estandar (h%) a 298K y 1
atm, Pesos moleculares aproximados (PM¢) para el caso de los polimeros
se trabajo con el peso del mondmero, Coeficientes para las capacidades
calorificas (Ae , Be , Ce , Dg), Precios (Pe).

Coeficientes estequiométricos para cada compuesto 0 especie en cada

reaccion (Coef.,), siguiendo la convencidbn de negativo para reactivo,
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positivo para producto y cero para cuando se considera inerte en dicha
reaccion.

Temperatura de referencia, Costo de enfriamiento y de calentamiento
[$/kJ], temperatura ambiente, temperatura de materia prima. La opcion del
tiempo de residencia y la capacidad volumétrica solo se utilizé para la capa
de Pretratamientos, por lo tanto los datos referentes a esta solo se

requirieron en dicha capa.
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Valor Funcién Objetivo

ANEXO . Otras soluciones NO-Optimas

Solucion Alterna 3
Operadores
Capas

O1 02 03 04
C1 0 1 0 0
Cc2 0 0 1 0
C3 0 0 0 1
C4 0 0 1 0

= 10465,33966 Millones de Ddlares

Flujo de Calor [MI/h]
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-10000

-20000

-30000

/

~.
/
/

/
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Calentamiento

= E nfriamie nto

Solucion Alterna 4
Operadores
Capas
O1 02 03 04
Ci1 0 1 0 0
Cc2 0 1 0 0
C3 0 1 0 0
C4 0 0 1 0

Valor Funcion Objetivo =
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9408,002221 Millones de Délares
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Solucion Alterna 5
Operadores
Capas
O1 02 03 04
Ci1 1 0 0 0
Cc2 0 0 1 0
C3 0 0 0 1
C4 1 0 0 1
Valor Funcion Objetivo = 3032,376439 Millones de Délares
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