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RESUMEN

TITULO: EVALUACION DE LA PRODUCCION CONJUNTA DE BIOETANOL DE PRIMERA Y
SEGUNDA GENERACION USANDO METODOLOGIAS DE ANALISIS EXERGETICO E
INTEGRACION DE PROCESOS*

AUTOR: XAVIER ISIDRO PEREIRA HERNANDEZ**

PALABRAS CLAVES : BIOETANOL DE PRIMERA Y SEGUNDA GENERACION, PRODUCCION
CONJUNTA DE BIOETANOL, CANA DE AZUCAR, BAGAZO DE CANA, EXERGIA,
INTEGRACION DE PROCESOS, REDES DE INTERCAMBIO DE CALOR, SIMULACION , ASPEN
PLUS, ASPEN ENERGY ANALYZER.

DESCRIPCION:

El nacimiento de la industrial del bioetanol combustible en Colombia ocurrié en el afio. Debido a
esto, se comenzd a evaluar la posibilidad de utilizar el bagazo de cafia para la produccién de
bioetanol. Se plantea el concepto de produccién conjunta de bioetanol de primera y segunda
generacion teniendo en cuenta los beneficios que supondria el uso de etapas comunes a los
procesos individuales. Consecuentemente, se busca evaluar su viabilidad energética por medio de
las metodologias de andlisis exergético e integracion de procesos. Se simularon 7 rutas de
produccion de bioetanol con ayuda del simulador Aspen Plus 7.1. La implementacion de las rutas
de bioetanol de segunda generacion en la industria actual contribuiria a aumentar la produccion
hasta alcanzar un 400% del actual. En cuanto al andlisis exergético, la tecnologia SSCF presenta
las menores irreversibilidades y la mayor eficiencia exergética. Por otra parte, la produccion
conjunta con tecnologia SHF disminuye las irreversibilidades por kilogramo de etanol, contrario a
SSF y SSCF. En cuanto a la integracion energética realizada con ayuda de Aspen Energy Analyzer
7.1., se pudo concluir que la transferencia de calor por medio de las redes de intercambio de calor
fue mayor en las rutas de produccioén conjunta, al igual que los servicios de enfriamiento superan a
los servicios de calentamiento para cada una de las 7 rutas de producciéon de bioetanol. Con base
en lo anterior, se recomienda el uso de los procesos de produccién conjunta de bioetanol para
aumentar la produccién de este biocombustible en el pais, debido a la disminucion en los
requerimientos de agua, menores requerimientos de calentamiento y mejores eficiencias
exergéticas que el proceso de segunda generacion por aparte. En particular se recomienda el uso
de la tecnologia SSCF, la cual presenta mejores eficiencias exergéticas y los menores
requerimientos de calentamiento.
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ABSTRACT

TITLE: EVALUATION OF FIRST AND SECOND GENERATION BIOETHANOL JOINT
PRODUCTION USING EXERGY ANALYSIS AND PROCESS INTEGRATION METHODOLOGIES*

AUTHOR: XAVIER ISIDRO PEREIRA HERNANDEZ**

KEYWORDS: FIRST AND SECOND GENERATION BIOETHANOL, BIOETHANOL JOINT
PRODUCTION, SUGARCANE, SUGARCANE BAGASSE, EXERGY, PROCESS INTEGRATION,
HEAT EXCHANGE NETWORK, PROCESS SIMULATION, ASPEN PLUS, ASPEN ENERGY
ANALYZER.

DESCRIPTION:

The beginning of the fuel bioethanol industry in Colombia occurred in. As a result, the assessment
of the use of sugarcane bagasse to produce bioethanol started. The concept of first and second
bioethanol join production is proposed, taking into account the benefits that would bring the use of
common stages to the individual processes. Consequently, the objective is to assess its energetic
viability through the application of exergy analysis and process integration methodologies. Seven
bioethanol production paths were simulated using Aspen Plus 7.1. The implementation of the
second generation bioethanol production process would contribute to increase the production to
approximately 400%. Regarding exergy analysis, the SSCF technology shows the lowest
irreversibilities and the highest exergetic efficiency. On the other hand, the joint production using
the SHF technology reduces the irreversibilities per kilogram of ethanol compared with the
individual processes, contrary to SSF and SSCF. Regarding the energetic integration, performed
using Aspen Energy Analyzer 7.1., conclusions made indicate that the energy transfer through the
heat exchange networks was higher in the joint production paths. Also, cooling services were higher
than heating services in all 7 bioethanol production routes. Taking into account the previous
information, the use of bioethanol joint production processes, in order to increase the country's
production, is recommended. This is based on the facts that these provide a decrease in water
requirements, present less heating services and better exergetic efficiencies than individual second
generation processes. The use of the SSCF technology is particularly recommended over the other
two since it exhibits higher exergetic efficiencies and less heating services.
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INTRODUCCION

La industria del bioetanol se ha desarrollado rapidamente en los Ultimos afios para
hacer frente al agotamiento de los combustibles fosiles y la contaminacién

atmosférica derivada de su combustion.

La produccién de bioetanol combustible de primera generacién se comenzé a
desarrollar en la década de los 70s en Brasil. Al comienzo de la década de los 80s
Estados Unidos inicio investigaciones en esta area. El nacimiento de la industrial
del bioetanol en Colombia fue un poco tardio. En el afio 2001 se establecio la ley
693 que instaur6 el uso de la mezcla etanol-gasolina corriente a partir de
Septiembre de 2005 ("El ABC de los Alcoholes Carburantes”, 2012).

Las materias primas utilizadas pueden ser azucares fermentables (cafa de
azucar, remolacha azucarera) o almidones (maiz, trigo) y dependiendo de las
mismas hay mas o menos etapas en la produccion de bioetanol. La materia prima
utilizada para la producciéon de bioetanol en Colombia (y también Brasil) es la cafia

de azucar.

La produccion de bioetanol de primera generacion consta de multiples etapas las
cuales se encargan de transformar la cafia de azucar en etanol anhidro, sin
embargo éstas se pueden clasificar en tres etapas principales: Molienda,
Fermentacion y Destilacion. En Colombia, ésta se realiza en conjunto con la

produccion de azlcar.

Por medio de esta configuracion, Colombia produjo en el 2012 cerca de 360
millones de litros de bioetanol, lo cual equivale aproximadamente a una
produccion de 1 250 000 litros de etanol por dia (Cifras Informativas del Sector
Biocombustibles, Etanol anhidro de cafia, 2012). Sin embargo, se espera un
crecimiento de esta industria a través del tiempo, de acuerdo al desarrollo de la

sociedad.
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Debido a esto, se comenz06 a evaluar la posibilidad de utilizar el bagazo de cafia
residual de la etapa de molienda para la produccién de bioetanol, llamado
bioetanol de segunda generacién. Una de los grandes beneficios que tiene la
utilizacion de esta materia prima es la no competencia con la industria alimenticia
(Ojeda, Avila, Suarez & Kafarov, 2011). No obstante, una desventaja de la
produccion de bioetanol lignocelulésico son los costos de produccion mas
elevados en comparacion con bioetanol a partir de maiz o cafa de azucar (Balat,
2011).

El proceso de produccion de bioetanol de segunda generacion se encuentra en
proceso de maduracion. No obstante, existe un esquema general que se ha
establecido y del cual parten las investigaciones sobre este proceso. Esta consta
de cuatro pasos principales: pretratamiento, hidrolisis, fermentacion y la

destilacion.

El concepto de produccidn conjunta de bioetanol de primera y segunda generacion
radica en los beneficios que supondria el uso de etapas comunes a la produccion
de primera y segunda generacion. Inicialmente se esperaria una reducciéon en el
consumo energético del proceso. Sin embargo, si la produccién conjunta de
bioetanol se trabaja junto con el concepto de integracién de procesos, igualmente
se esperarian reducciones significativas en la cantidad de materia prima, el agua
necesaria y los residuos que abandonan el proceso, junto con un aumento en la
produccion de bioetanol; como se evidencia en trabajos realizados previamente
por otros autores (Akgul, Shah & Papageorgiou, 2012; Dias et al., 2009; Giarola,
Zamboni & Bezzo, 2012). Considerando que éstas son tecnologias emergentes, la

evaluacion de éstas es una fase vital, previa a la implementacién de las mismas.

De esta forma, el objetivo general de este trabajo fue: Establecer esquemas de
produccion conjunta de bioetanol de primera y segunda generacion, a partir de
cafa de azucar, y evaluar su viabilidad energética por medio de las metodologias

de analisis exergético e integracién de procesos.

A partir de este objetivo general nacen los siguientes objetivos especificos:
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» Evaluar el proceso de produccion de bioetanol de primera generacion, a
partir de cafia de azucar, con ayuda del software Aspen Plus, utilizando
la metodologia de andlisis exergético.

» Seleccionar las configuraciones de produccion de bioetanol de segunda
generacion evaluadas en trabajos previos por el Centro de Investigacion
para el Desarrollo Sostenible en Industria y Energia (CIDES) y
establecer los esquemas de produccion conjunta de bioetanol.

» Determinar la existencia de mejoras respecto a la eficiencia exergética,
el rendimiento del proceso y los servicios industriales, en los esquemas
establecidos de produccién conjunta de bioetanol, con ayuda del
software Aspen Plus, utilizando las metodologias de analisis exergético

e integracion energeética.

Para lo anterior, la tesis fue desarrollada teniendo en cuenta una metodologia de
evaluacion usando analisis exergético e integracién de procesos, la cual puede ser
observada en la figura 1. La primera permite identificar oportunidades para mejorar
tecnolégicamente, por medio de un analisis individual, las unidades que conforman
el proceso, lo cual la convierte en una herramienta muy util a la hora de evaluar
procesos emergentes (Talens, Villalba & Gabarrell, 2007). La segunda brinda las
herramientas para disminuir los requerimientos de servicios industriales, lo cual

contribuye a una mejora en la sostenibilidad de un proceso (El-Halwagi, 2006).
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o . ., e . Anilisis de
Revision Simulacion Andlisis Integracion

resultados y

bibliografica de las rutas exergético energética ;
conclusiones

Figura 1. Metodologia general para el trabajo de in  vestigacién

El proyecto contara con las siguientes limitaciones: La informacion relacionada con
el proceso de produccién de bioetanol de segunda generacion proviene de la
literatura, los procesos seran simulados en estado estable y los reactores
utilizados para las diferentes etapas estaran basados en la conversion de la
reaccion.
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1. GENERALIDADES

1.1. PRODUCCION DE BIOETANOL

La produccion de bioetanol nacié con el objetivo de hacer frente al agotamiento de
los combustibles fésiles y a la contaminacion generada por los mismos. El
aumento del uso del bioetanol como combustible se observa por medio de la
disminucion (22%) del uso de éste en otros sectores entre 2001 y 2008. Otra
muestra de este incremento es que el 80% de la produccion de bioetanol en el
2008 fue utilizada para combustibles (Guia ambiental para el subsector de la cafa
de azucar, 2010). Por lo tanto, durante los ultimos afios se han hecho esfuerzos
por mejorar el proceso a través de sus diferentes etapas, basandose en
metodologias como el analisis exergético y el analisis de ciclo de vida, que indican
el buen aprovechamiento energético y el impacto ambiental ocasionado,

respectivamente

Las principales materias primas utilizadas en la produccién de bioetanol son el
maiz y la cafia de azlcar, sin embargo otras materias primas como el sorgo dulce,
la remolacha, la yuca, la papa y la cebada, entre otras, también pueden ser

utilizadas para la produccion de bioetanol.

El bioetanol obtenido a partir de este tipo de materias primas es denominado de
primera generacion. No obstante, se ha generado una gran controversia por la
utilizacién de este tipo de materias primas en la produccién de bioetanol, debido a
que el uso de éstas en la produccion de bioetanol disminuye la disponibilidad de
las mismas para la alimentacion del ser humano. A raiz de esto, nacio lo que se
conoce como bioetanol de segunda generacion, el cual utiliza materias primas que
no son utilizadas para la alimentacién. Entre ellas se encuentran principalmente el
bagazo de cafa y los residuos agricolas y la caracteristica principal es su alto

contenido de celulosa, hemicelulosa y lignina.
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También existe la produccién de bioetanol a partir de biomasa de microalgas,
llamado bioetanol de tercera generacion, pero ésta no sera tratada durante este

trabajo.
1.1.1. Produccion de bioetanol de primera generacid  n

La produccién de bioetanol de primera generacion se comenzé a desarrollar en la
década de los 70s y ha sido motivo de investigacion durante el resto del siglo XXy

la primera década del siglo XXI.

Las materias primas utilizadas pueden ser azucares fermentables (cafa de
azucar, remolacha azucarera) o almidones (maiz, trigo) y dependiendo de las
mismas hay mas o0 menos etapas en la produccion de bioetanol. Para el caso de
los almidones se requiere de una etapa adicional previa en la cual estos se
transforman por medio de hidrdlisis enzimatica a azlUcares fermentables para
posteriormente pasar a la etapa de fermentacion. En el caso de los azlcares
fermentables se requiere extraerlos, generalmente por medio de procesos

mecanicos.

La produccion mundial de etanol para el 2011 se estim6 aproximadamente en 84
627 millones de litros ("Global ethanol production”, 2012) en el cual América es el
continente con mayor produccion (90%) siendo Estados Unidos y Brasil los
mayores productores. Este valor fue levemente menor al pronosticado por la
Alianza Global de Combustibles Renovables, GRFA por su hombre en inglés, el

cual ascendia a 88 719 millones de litros.

Segun la Organizacién para el Desarrollo y la Cooperacion Econdmica y la
Organizacion de la Agricultura y de los Alimentos de las Naciones Unidas
(abreviados OECD y FAO, respectivamente, por sus nombres en inglés), el
prondstico de produccion de bioetanol en el mundo para el afio 2020 es de 154
961 millones de litros lo cual representaria un incremento cercano al 80% respecto

al estimado para el 2011.
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En la figura 2 se puede observar la produccién de bioetanol segun la materia
prima utilizada para los afios 2008-2010 y una proyeccion para el 2020. En ésta se
puede ver la importancia que adquiere la produccion de bioetanol de segunda
generacion (columna Biomasa) en el futuro, con una produccién cercana a los 6
000 millones de litros de bioetanol en el afio 2020. Esto denota la necesidad de

investigar mas profundamente en esta area.
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Figura 2. Produccién de bioetanol a partir de multi ples materias primas, afios
2008-2010 y 2020. FUENTE: Biofuels-OECD Y FAO

1.1.1.1.1. Escenario de Estados Unidos

Estados Unidos ha basado su produccién de etanol en los cultivos de maiz
principalmente ("Ethanol fuel basics”, 2012). EI Departamento de Energia de

Estados Unidos presenta informacion sobre la produccion de etanol en Estados
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Unidos desde el afio 1981, con lo cual puede observarse la evolucion de su
produccion a través del tiempo.

En el 2011 se produjeron 52 617 millones de litros en Estados Unidos ("The
Industry-Statistics”, 2012) y se estima que se producirian 63 960 millones de litros
en el 2020 ("Biofuels - OECD-FAO Agricultural Outlook 2011-2020", 2012), lo cual

representaria un incremento de casi el 18%.

Actualmente, en Estados Unidos se encuentran construidas 209 plantas para la
produccion de etanol y hasta el mes de Enero de 2012 se ha alcanzado una
capacidad de produccion de 56 425 millones de litros (“The Industry-Statistics",
2012).

En Estados Unidos se lleva a cabo la produccion de bioetanol de dos formas,
molienda seca y molienda humeda. La principal diferencia entre los dos son los
diferentes procesos que se realizan en cada uno previos a la fermentacién. La
molienda seca no realiza procesos de separacion de los diferentes componentes
del maiz, contrario a la molienda humeda ("Resource Center-How ethanol is
made", 2012; Dien, Bothast, Nichols, & Cotta, 2002).

1.1.1.1.2. Escenario de Brasil

En 1975, el gobierno brasilero lanzé su Programa Nacional de Alcohol, conocido
como "Proalcool". Esto conllevd la realizacion de grandes inversiones con el
objetivo de permitir la expansién de los cultivos de cafia de azucar e introducir las
destilerias de etanol. En 1984 el porcentaje general de la produccion de vehiculos
con motores para combustién de alcohol fue de 94,4 % ("A clean, renewable fuel”,
2012).

En el 2003 los vehiculos Fuel-Flex fueron introducidos. Estos podrian operar con
etanol, gasolina o una mezcla de los dos. Debido a esto, el etanol se convirtio en
un combustible alternativo renovable para Brasil y el mundo ("Flex-Fuel: pure
ethanol or mixed with gasoline", 2012).
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A finales del 2007 Brasil se establecié como el productor nimero uno de cafia de
azucar en el mundo con 7,8 millones de hectareas, seguido por India, Tailandia y
Australia. Brasil realiza dos cosechas al afo, lo cual le permite producir azucar y
etanol para todo el afio, tanto para el mercado interno como para exportarlo

("Sugarcane today", 2012).

Para el 2011 se estim6 una produccion de bioetanol equivalente a 28 805 millones
de litros y para el 2020 se prevé una produccion del biocombustible de 50 392
millones de litros 2020 ("Biofuels - OECD-FAO Agricultural Outlook 2011-2020",

2012), lo cual representaria un incremento de cerca del 43 %.

La tecnologia utilizada en Brasil se llama proceso MelleBoinot modificado. Este
proceso se lleva a cabo en semibatch con alimentacion y consiste en la hidrélisis
de la sacarosa para producir glucosa y fructosa, continuamente éstas son
fermentadas para producir etanol, el cual ha de ser destilado (Soccol et al., 2005).
Es importante mencionar que este proceso permite la recuperacion de las
levaduras utilizadas para la fermentacion (Quintero Dallos, 2009). También
existen otras destilerias las cuales utilizan un proceso continuo llamado
Copersucar. Este utiliza sistemas multietapas en el cual la primer etapa esta

encargada del 90% de la conversion de los azucares (Soccol et al., 2005)
1.1.1.1.3. Escenario de Colombia

El nacimiento de la industrial del bioetanol en Colombia fue un poco tardia
comparada con los dos paises mencionados anteriormente. En el afio 2001 se
establecio la ley 693 que instaurd el uso de la mezcla etanol-gasolina corriente a
partir de Septiembre de 2005 ("ElI ABC de los Alcoholes Carburantes”, 2012).

En aras del crecimiento de esta industria, el gobierno colombiano implementé la
ley 788 de 2002, la cual introdujo las exenciones de IVA, impuesto global y
sobretasa al componente alcohol de los combustibles oxigenados, junto con las
exenciones arancelarias que estuvieran relacionadas con la industria del etanol
carburante y que ofrecieran una mejora a la misma ("El ABC de los Alcoholes
Carburantes”, 2012).
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Las gasolinas que se consumen en Colombia estan mezcladas con 8% de etanol
gue se produce en seis plantas, cinco de ellas ubicadas a lo largo del Valle del rio

Cauca y una en el departamento del Meta.

En la tabla 1 se puede observar la producciéon de etanol por planta (Mitos y
Realidades de los Biocombustibles en Colombia, 2011). Esta evidencia la baja
produccion de bioetanol , la cual asciende a un valor de 1 275 000 litros de
bioetanol por dia y que puede ser explicada por un desarrollo tardio de la industria
en el pais. Igualmente, la gran mayoria de las plantas utilizan cafia de azulcar
como materia prima, lo cual denota la importancia de realizar estudios sobre este

proceso utilizando ésta materia prima.

Tabla 1. Produccion de bioetanol por planta en Colo  mbia

No. Region Inversionista Capacidad  Area Sembrada
(L/dia) (ha)
1 Miranda, Cauca Incauca 350 000 11 942*
2 Palmira, Valle Ingenio Providencia 300 000 9 287*
3 Palmira, Valle Manuelita 250 000 8 721*
4 Candelaria, Valle Mayaguez 250 000 6 587*
5 La Virginia, Risaralda Ingenio Risaralda 100 000 3 004*
6 Canta Claro, Puerto Lopez GPC 25 000 1 200**
Total produccién 1275 000 40 471
FUENTE: Mitos y Realidades de los Biocombustibles en Colombia, 2011
* Cafla de azUcar ** Yuca amarga

En el 2011 Colombia present6 ventas de etanol equivalentes a 351 millones de
litros (Cifras Informativas del Sector Biocombustibles, Etanol anhidro de cafa,
2012).

Debido a que el sector azucarero y el sector del etanol carburante se destinaron
para trabajar en simbiosis, se anexo la tecnologia Praj-Delta T para la produccion
de bioetanol al proceso ya existente de produccion de azucar en los ingenios del

pais. Esta tecnologia utiliza una mezcla entre miel y jugo para la produccion de
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bioetanol. Consta de una fermentacién continua, deshidratacién con tamices

moleculares y tratamiento anaerdbico de las vinazas (Ramirez Novoa, 2009).
1.1.1.2. Proceso industrial en Colombia

La materia prima utilizada para la produccion de bioetanol en Colombia (y también
Brasil) es la cafia de azucar. En la tabla 2 se puede observar la composicion de la
cafia de azlcar (Larrahondo, 1995). Esta permite evidenciar que la cafia de azlcar
es una materia prima adecuada, teniendo en cuenta que cerca al 89% (Agua +
Sdlidos solubles) es utilizado en la produccién de bioetanol y el 11% restante

(Fibra seca) puede ser usado para la obtencion de energia.

La produccion de bioetanol de primera generacion consta de multiples etapas las
cuales se encargan de transformar la cafia de azucar (materia prima) en etanol
anhidro (producto final), sin embargo éstas se pueden clasificar en tres etapas

principales: Molienda, Fermentacion y Destilacion.
Tabla 2. Composicion de la cafia de azUcar

Constituyente quimico | Porcentaje*

En los tallos

Agua 73-76
Solidos 24-27
-Sélidos solubles (brix) 10-16
-Fibra (seca) 11-16
En el jugo:

Azucares 75-92
-Sacarosa 70-88
-Glucosa 2-4
-Fructosa 2-4

FUENTE: Larrahondo, 1995
*En los tallos, el porcentaje se refiere a la planta de cafia y en el jugo a solidos

solubles
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1.1.1.2.1. Molienda

El objetivo del proceso de molienda es extraer el jugo de cafia de azUlcar para su
posterior fermentacién. Comprende de tres pequefias etapas como lo son el
lavado de la cafa de azulcar, su trituracion y su molienda. Se requiere del ingreso
de agua y se obtiene el jugo de cafia de azucar junto con el bagazo de cafa de
azucar, el cual puede ser dispuesto para la produccién de etanol (de segunda
generacion) o para la quema para la generacion de electricidad.

1.1.1.2.2. Fermentacion

El objetivo de esta etapa es la obtencién de etanol a partir del jugo de cafia de
azucar obtenido en la etapa anterior. Previamente se realiza una etapa de
clarificacion en la cual se ajusta el pH de la solucion y se remueven algunas
impurezas y se genera la cachaza. Este material es la torta de filtro obtenida
durante la remocion de los sélidos suspendidos en el filtro de tambor rotatorio
utilizado en la clarificacion (Quintero, Montoya, Sanchez, Giraldo & Cardona,
2008). La cachaza es comercializada como parte de alimento para animales o
para compostaje (Quintero et al., 2008). Posteriormente, el jugo de cafia de azucar
es esterilizado y directamente llevado al proceso de fermentacion. En éste ultimo
por medio de Saccaromyces cerevisiae se transforman los azucares de la solucion

en etanol.

El proceso es normalmente operado en modo batch, aunque también podria ser

continuo o parcialmente continuo (Wilkie, Riedesel & Owens, 2000).

Algunos de los compuestos necesitados para esta etapa son: carbonato de calcio,
agua, levadura, etc. Ilgualmente esta etapa genera la salida de compuestos como
cristales de azlcar, cenizas, dioxido de carbono y la corriente principal que
contiene etanol y que serd llevada a un proceso de destilacion para su

purificacion.
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1.1.1.2.3. Destilacién

La corriente principal saliente del proceso de fermentacion (mezcla diluida entre
etanol, agua, azucares residuales y algunos solidos) es sometida a un proceso de
destilacion que consta de dos torres. Igualmente, los gases de fermentacion,
principalmente CO,, son lavados en una columna de absorcidn para recuperar
mas del 98 % del etanol volatilizado y llevarlo a la primera columna de destilacién
(concentracion) junto a la corriente principal (Quintero et al., 2008). La corriente de
etanol que sale de la primera columna tiene una concentracién aproximadamente
del 63 %p/p, luego es llevada a la segunda columna de destilacion (rectificacion)
para salir con una concentracion cerca al azeotropo (95,6 %p/p) (Quintero et al.,
2008). Finalmente, esta corriente es deshidratada a través de tamices moleculares
los cuales adsorben el vapor y permiten una pureza del etanol elevada (mayor a
99 %pl/p).

Esta etapa genera una corriente de salida conocida como vinazas, la cual es

altamente contaminante debido a la variedad de compuestos en ella.

1.1.1.3. Antecedentes de la produccién de primera g eneracion en el
CIDES

Durante los ultimos afios se han realizado multiples investigaciones sobre la
produccion de bioetanol de primera generacién. Sin embargo, debido a que ésta
es una industria madura, se presentan a continuacion algunas investigaciones
realizadas, sobre la produccion en Colombia, por el grupo de investigacion CIDES,

las cuales sirvieron como base para la realizacion de este proyecto.

Ramirez Novoa (2009) investigd sobre el proceso de produccion dual azucar-
bioetanol, teniendo en cuenta que ambos procesos inicialmente fueron disefiados
por separado. El objetivo del proyecto fue lograr un mayor grado de integracion y
como consecuencia aumentar la eficiencia energética y productividad del proceso.
El proyecto incluyo la evaluacion de tres casos de estudio en los cuales se variaba
el sustrato para la produccién de bioetanol. En el primero se tom6 una mezcla

entre miel, jugo claro y meladura; en el segundo se trabajé con miel final y en el
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tercero una mezcla entre miel final y jugo. Como resultado final se obtuvo un
esquema que permite evaluar y/o predecir el comportamiento del sistema, para la
facilitacion de la implementacion de acciones correctivas, mejoras y/o definir

estrategias de operacion.

Pérez Caceres (2011) también trabajé en el proceso de produccion dual azucar-
bioetanol. La investigacion buscaba reducir la demanda de vapor en una fabrica
qgue produce azucar y alcohol carburante a partir de cafla de azucar mediante la
metodologia del analisis Pinch. Adicionalmente, simulé y analiz6 -cuatro
alternativas para los sistemas de cogeneracion que utilizan bagazo como
combustible, determinando cuél técnicamente ofrece mejores rendimientos en
cuanto a la produccién de energia eléctrica, con el fin de aumentar los excedentes
de electricidad. Por medio de este trabajo se redujo la demanda de vapor en un
37,33 % y tres de las cuatro configuraciones de sistemas de cogeneracion

suplieron las necesidades energéticas del proceso.

Otros trabajos como el desarrollado por Morales Pérez, 2009 estan relacionados
con la industria azucarera. Sin embargo, éstos contemplan estrictamente la

produccion de azucar, dejando a un lado la producciéon de bioetanol.
1.1.2. Produccion de bioetanol de segunda generacié n

El proceso de produccién de bioetanol de segunda generacién se encuentra en
proceso de maduracion. No obstante, existe un esquema general que se ha

establecido y del cual parten las investigaciones actuales sobre este proceso.

La importancia de este proceso radica en la posibilidad de generar productos de
alto valor agregado a partir de materias primas que se consideran residuos, y de

las cuales no se espera una gran utilidad.
1.1.2.1. Esquema de produccion

La produccion de bioetanol de segunda generacion consta de cuatro pasos
principales: pretratamiento, hidrdlisis, fermentacion y la purificacion del producto,
los cuales se pueden observar en la figura 2 (Hamelinck, Hooijdonk & Faaij, 2003).
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La materia prima utilizada para este proceso son los materiales lignocelulésicos.
La estructura basica de la biomasa lignocelulosica esta formada por los tres
polimeros principales mencionados previamente: celulosa (CgH1005)x,
hemicelulosas tales como xilano (CsHgOs)m, y lignina [CgoH1003(OCH3)0.9-1.7]n

(Furlan et al, 2012). La proporcidon de estos constituyentes varian entre especies.

La composicién estructural de varios materiales de biomasa lignocelulésica se
presentan en la tabla 3 (Ortiz Lopez, 2008). Esta informacion permite justificar la
eleccion de la cafla de azucar como materia prima para la produccién de
bioetanol, considerando que su residuo, el bagazo de cafia, tiene un 92 % de los
tres componentes lignocelulésicos, vitales para la produccién de bioetanol de
segunda generacion. Igualmente, la disponibilidad del bagazo de cafia como
residuo del proceso de produccion de bioetanol de primera generacion hace que
sea adecuado para un esquema de produccion conjunta de bioetanol de primera y

segunda generacion.

Tabla 3. Composicion estructural de varios material  es de biomasa

lignocelulésica

Fuente Celulosa Hemicelulosa  Lignina
Bagazo de cafa 45 26 21
Rastrojo de maiz 36-37 22-23 16-17
Olote de maiz 36 23 17
Fibra de maiz 14,28 16,8 8,4
Paja de cebada 40-44 28-30 20-22
Paja de trigo 33-38 21-25 23
Paja de arroz 34 25 23
Madera 40-50 20-26 17-30
Madera de pino 46,4 8,8 29,4
Pasto 31 20-24 17-18
Papel de oficina 68,6 12,4 11,3

FUENTE: Ortiz LOpez, 2008

El bagazo de cafa posee un poder calorifico inferior de 18 651,92 kJ/kg

(Escalante Hernandez, Orduz Prada, Zapata Lesmes, Cardona Ruiz & Duarte
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Ortega, 2010) lo cual hace que pueda ser considerado para la generacion de

energia también. En algunas ocasiones el bagazo se utiliza para ambos fines.
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. . . A . . S B . . .

Fermentacion

Hgnis de Pentosas
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Figura 3. Proceso simplificado y esquemas de integr  acion del proceso de
produccion de etanol a partir de material lignocelu |6sico. FUENTE: Hamelinck
et al., 2003

1.1.2.1.1. Pretratamiento

Una de las grandes dificultades que se tienen cuando se desean utilizar materiales
lignoceluldsicos para la produccion de bioetanol de segunda generacion es su
estructura. La conversion de celulosa y la hemicelulosa (polisacaridos) en
monosacaridos es de gran interés para la produccion de bioetanol, sin embargo
estas dos se encuentran rodeadas por la lignina, la cual actia como superficie

protectora.

El pretratamiento es llevado a cabo para afectar la estructura y el tamafio
macroscopico y microscopico de la biomasa, asi como también su composicion y

estructura quimica submicroscopica (Yang & Wyman, 2008).

Esta etapa permite que la hidroélisis de la fraccion carbohidratada a monémeros de
azucar pueda ser alcanzada de manera mas rapida y con conversiones

considerables. Es decir, con el pretratamiento se desea hidrolizar la hemicelulosa,
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solubilizar la lignina y liberar la celulosa para una futura hidrélisis (Hamelinck, Van
Hooijdonk & Faaij, 2005).

Actualmente se encuentran en estudio varios pretratamientos para el material
lignoceluldsico tales como, acido diluido, alcalino, explosién de vapor, explosion de
vapor catalizada con acido, LHW, explosion con amoniaco, explosiéon con CO2,
organosolv (Ojeda Delgado, 2011). Es importante recalcar que hay que tener en
cuenta varios factores a la hora de seleccionar un conjunto de pretratamientos
mas adecuados. Entre ellos se encuentran la madurez tecnolégica, la aplicabilidad

a la biomasa, la formacion de inhibidores y el rendimiento (Ojeda Delgado, 2011).

Previo a la hidrolisis es realizado un proceso de desintoxicacion de los
componentes resultantes del pretratamiento, esto con el objetivo de evitar la
inhibicion de los agentes biolégicos (enzima, levadura y bacteria) en la siguiente
etapa (hidrdlisis y fermentacion) (Cardona & Sanchez, 2006).

1.1.2.1.2. Tecnologia de Hidrdlisis/Fermentacion

La hidrdlisis es la etapa posterior al pretratamiento (excepto en los casos que
requieren de una etapa de desintoxicacion previa) en la cual ocurre la conversién
de los polimeros carbohidratados a monomeros de azucar para posteriormente ser
fermentados a etanol. En el caso particular de la conversion de polisacéaridos a

monosacaridos se le llama sacarificacion.

La hidrdlisis puede ser clasificada en dos grupos: quimica (hidrdlisis acida diluida o

concentrada) y enzimatica.

En la hidrélisis quimica el material lignocelulésico es expuesto ante quimicos a
condiciones de temperatura especificas durante un periodo fijo de tiempo. Si se
realiza una hidrolisis quimica, el pretratamiento y la hidrélisis pueden ser llevados
a cabo en una sola etapa (Balat, 2011). Sin embargo, este tipo de hidrolisis suele
incurrir en grandes costos por los materiales del reactor necesarios para soportar

las condiciones de trabajo (acido a temperaturas y presiones altas) (Balat, 2011).
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Cuando la conversion de los polisacaridos a monosacaridos es llevada a cabo por
medio de enzimas, el proceso es llamado hidrélisis enzimatica. Este tipo de
hidrolisis tiene la ventaja de una alta selectividad de conversion de celulosa a
glucosa, al igual que previene la futura degradacion de la glucosa en compuestos

indeseados.

La hidrélisis enzimatica brinda grandes oportunidades tecnoldgicas y reduce los
costos en los equipos por efecto de la corrosion, haciendo el etanol resultante de
este proceso un combustible competitivo a gran escala comparado con otros
combustibles liquidos (Kumar, Singh, Mishra, Mishra & Adhikari, 2009). La
principal desventaja es el tiempo elevado que requiere para que ocurra el proceso
dependiendo de la estructura de los materiales lignocelulésicos, el area superficial

y la cristalinidad de la celulosa (Balat, 2011).

Posterior a la etapa de hidrdlisis se realiza la fermentaciéon de los monosacaridos
(hexosas y pentosas). Esta etapa es muy similar a la realizada en primera
generacion. Se deben tener en cuenta las condiciones adecuadas para el
microorganismo que llevara a cabo este proceso, entre las cuales encontramos el

porcentaje de sdlidos, la temperatura y el pH.

Dentro de las tecnologias de hidrélisis/fermentacion que se han estudiado durante

los dltimos afos se encuentran las siguientes tres:

1. Hidrdlisis y Fermentacion Separadas o SHF (siglas en inglés)
2. Sacarificacion y Fermentacion Simultaneas o SSF (siglas en inglés)

3. Sacarificacion y Co-fermentacion Simultaneas o SSCF (siglas en inglés)

En la primera, SHF, las etapas de hidrdlisis y fermentacion ocurren en diferentes
equipos, tal como lo indica su nombre. Esta etapa presenta la dificultad de
controlar la inhibicion de las enzimas celulasa y B-glucosidasa por la produccion
de celobiosa y glucosa, lo cual requiere una menor carga de solidos y una mayor
carga de enzima para poder alcanzar rendimientos razonables (Balat, 2011). Sin

embargo, brinda la gran ventaja de poder operar cada equipo bajo condiciones

32



Optimas. Este es el proceso representado en la figura 2 sin encerrar ninguna

etapa.

En la segunda, SSF, la hidrélisis de la celulosa y la fermentacion de las hexosas
se realizan en un solo reactor, y la fermentacion de las pentosas ocurre en un
reactor diferente. Esta etapa brinda una solucion al problema presentado en la
tecnologia SHF ya que una vez se va produciendo la glucosa, esta es
transformada en etanol por el microorganismo. No obstante, tiene la desventaja de
presentar diferentes Optimos de temperatura para la sacarificacion y la
fermentacion, tipicamente 323 K y 308 K, respectivamente (Balat, 2011). Esta
tecnologia se encuentra en la figura 2 encerrada por un rectangulo de lineas

discontinuas.

En la tercera, SSCF, la hidrdlisis de la celulosa y la fermentaciéon de las hexosas y
pentosas se realizan en un solo reactor, contribuyendo a una mejora econémica
en el proceso. A pesar de esto, existen dos grandes dificultades, encontrar un
microorganismo (éste suele haber sido modificado genéticamente) que fermente
tanto las hexosas como las pentosas y produzca etanol, y presentar diferentes
Optimos de temperatura, tal como ocurre con la etapa SSF. En la figura 2 se puede

observar encerrado por un rectangulo de puntos.

Una vez finalizada la etapa de hidrélisis/fermentacion, la corriente de salida es
llevada a un proceso de purificacion con el objetivo de obtener como producto final
el bioetanol con una muy alta pureza (mayor a 99 %p/p), conocido como etanol
anhidro. Este proceso es analogo al descrito en la producciéon de bioetanol de

primera generacion.

1.1.2.2. Antecedentes de investigacion en producci6 n de segunda

generacion

Diferentes investigaciones se han realizado sobre el proceso de produccion de
bioetanol de segunda generacion alrededor del mundo. A continuacion se

nombran algunas:
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Mosier et al. (2005) realizaron una revision sobre el efecto de los pretratamientos
en las etapas posteriores del proceso de produccién de bioetanol lignocelulésico.
Igualmente analizaron los diferentes parametros y sus modos de accion en los
pretratamientos. En este trabajo también se hace una descripcion de cada

pretratamiento y la forma en la que afecta a la biomasa.

Hendriks & Zeeman (2009) hicieron una revision acerca de los diferentes efectos
de varios pretratamientos en los tres componentes principales de los materiales
lignoceluldsicos. Los diferentes efectos evaluados fueron incremento del area
superficial accesible, descristalizacion de la celulosa, solubilizacion de la
hemicelulosa, solubilizacién de la lignina, formacion de furfural/hidroximetilfurfural
y alteracion de la estructura de la lignina. Se pudo concluir que los pretratamientos
con vapor, cal muerta (Ca(OH),), agua liquida caliente y amoniaco tienen mayor

potencial.

Hamelinck, van Hooijdonk & Faaij (2005) evaluaron el estado del arte de las
tecnologias de pretratamiento e hidrélisis/fermentacion para producir bioetanol a
partir de biomasa lignocelulésica. A partir de esta revision se plantearon tres casos
de estudio los cuales fueron evaluados técnica y econdmicamente en periodos a
corto plazo (5 afios), mediano plazo (10-15 afios) y largo plazo (20 afios 0 mas).
Cada uno de ellos consideraba las tecnologias disponibles o que se considerarian
disponibles para esa época. Por medio de este estudio se estimé que el efecto
combinado entre una mayor eficiencia en la etapa de hidrdlisis/fermentacion, un
capital de inversion menor, el aumento de la escala y costos menores de la
biomasa podrian llevar los costos de produccion de bioetanol desde 22 €/GJ en
los préximos 5 afios hasta 13 €/GJ en los proximos 10-15 afios y hasta 8,7 €/GJ

en mas de 20 afnos.

Lopez (2011) presento diferentes plantas de produccién de bioetanol de segunda

generacion actualmente en funcionamiento, entre las cuales se encuentran:
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» La planta piloto en Nebraska, Estados Unidos con una capacidad de 0,4
millones de litros por afio utilizando hidrélisis enzimatica y fermentacion de
glucosa y xilosa.

» La planta de demostraciéon en Salamanca, Espafia con una capacidad de
cinco millones de litros por afio a partir de paja de trigo, utilizando hidrélisis
enziméatica y fermentacién de glucosa.

e La planta a escala comercial en Kansas, Estados Unidos con una
capacidad de 100 millones de litros por afio a partir de rastrojos de maiz,
paja de trigo y pasto varilla, utilizando hidrdlisis enziméatica y fermentacién

de glucosay xilosa.

Fang, Shen, Zhao, Bao & Qu (2010) realizaron una revision sobre las
investigaciones y los desarrollos recientes en la produccion de bioetanol
lignoceluldsico durante la ultima década en China. Como caso estudio presentaron
un proceso de biorefineria usando tusas de maiz como materia prima. En
conclusién se establecié que para que la producciéon de bioetanol sea una realidad
hay que mejorar cada etapa del proceso y no considerar el bioetanol como el

anico producto posible.
1.1.2.2.1. Investigaciones realizadas en el CIDES

El grupo de investigacion CIDES también ha desarrollado trabajos relacionados
con la produccion de bioetanol de segunda generacion en Colombia, y al igual que
los trabajos realizados sobre primera generacion, fueron el cimiento para la

realizacién de este proyecto.

Quintero Dallos (2009) desarrollé6 una metodologia de evaluacion para seleccionar
la tecnologia mas adecuada en cada etapa del proceso, utilizando bagazo de cafa
como materia prima. En este trabajo se seleccionaron los criterios econémico y
técnico como parametros de evaluacion de tres rutas de estudio conformadas por
las etapas de pretratamiento, hidrolisis, fermentacion, destilacion simple y
deshidratacion. Al finalizar el estudio se pudo concluir que bajo las condiciones de

estudio, la ruta que incluye el pretratamiento organosolv, Sacarificacion y
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Fermentacion Simultanea y deshidrataciébn con tamices moleculares fue la que

presentd mejores resultados.

Ojeda Delgado (2011) desarroll6 una metodologia basada en analisis exergético
para comparar diferentes alternativas tecnolégicas para la produccion de bioetanol
a partir de material lignoceluldsico. Adicionalmente, el disefio consideraba buscar
un minimo consumo energético externo. El trabajo consider6 la evaluacion de 15
rutas de produccion de bioetanol de segunda generacion, en las cuales se
combinaron cinco pretratamientos con tres tecnologias de hidrdlisis/fermentacion.
Por medio de analisis exergético se evaluaron e identificaron las etapas y rutas
con mejor y peor eficiencia exergética y se disefiaron redes de intercambio para
un mejor aprovechamiento de la energia de las corrientes del proceso. Como
resultado se propuso una ruta para la produccion de bioetanol lignocelulésico que
involucra una combinacion en serie de los pretratamientos explosion de vapor
catalizada y Agua Liquida Caliente (LHW por su nombre en inglés) y una

tecnologia hidrélisis/fermentacién SSF.

1.1.3. Produccion conjunta de bioetanol de primera y segunda

generacion

El concepto de produccién conjunta de bioetanol considera alcanzar un objetivo
por medio de la modificacion adecuada del proceso, sus etapas, las condiciones
de operacion de los equipos y la distribucion de corrientes a través del proceso.
Entre los objetivos principales que pueden llegar a considerarse se encuentran, el
aumento de la rentabilidad de la planta, la disminucion de los requerimientos
energéticos, la disminucion de los impactos ambientales ocasionados por el
proceso, etc. El planteamiento de estos objetivos depende de diferentes factores
ambientales, legislativos y econdmicos del pais en el cual se encuentre operando

la planta.

Las tecnologias de hidrélisis/fermentacion SSF y SSCF, descritas en la produccién
de bioetanol de segunda generacion, pueden considerarse como un ejemplo de
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integracion de etapas ya que, por definicion, éstas involucran la union de dos o
mas etapas dentro de una sola.

En la tabla 4 se presenta la eficiencia de la conversion de celulosa a etanol
dividida en sus dos etapas. Se puede observar el beneficio que estas tecnologias
presentan al incrementar la eficiencia respecto a las etapas separadas, lo cual da

un indicio de los beneficios que puede traer el concepto de produccidn conjunta.

Tabla 4. Eficiencia de la conversion de celulosa a etanol, dividida en sus dos

etapas, para las tecnologias SHF, SSF y SSCF

Tecnologia Eficiencia de la conversion Eficiencia de la conversion
hidrélisis/ celulosa a glucosa (%) glucosa a etanol (%)

fermentacion

SHF 75 85
SSF 80 92,5
SSCF 88 92

FUENTE: Hamelinck et al., 2005

Igualmente, este concepto considera el uso de diferentes herramientas para
alcanzar el objetivo como lo son metodologias de evaluacion y mejora de la
eficiencia del proceso global y por etapas, tanto energética como masicamente,
analisis del impacto ambiental generado por el proceso, analisis econdmicos,
entre otros. Durante el desarrollo del trabajo se consideraron las metodologias de

analisis exergético e integracion de procesos como apoyo.

1.1.3.1. Antecedentes de investigacion en producci6 n conjunta de

bioetanol

Se han realizado algunos trabajos relacionados con la produccién conjunta de
bioetanol. Estos permiten observar la variedad y flexibilidad que se puede tener en

este tema:

Grisi, Yusta & Khodr (2011) usaron Programacion Lineal Mixta-Entera para evaluar
el concepto de biorefineria, utilizando cafa de azucar y bagazo de cafia de azlcar

como materia prima, para la produccion de diferentes bienes como lo son azlcar,
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bioetanol, biogas y bioelectricidad. Como resultado del trabajo se obtiene un
modelo de biorefineria y su optimizacion. En éste se observa que la produccion de
azucar y bioetanol juegan un papel mas importante que la produccion de biogas y

bioelectricidad.

Dias et al. (2009) realizaron el analisis de la disponibilidad del bagazo de cafa
para la produccién de bioetanol de segunda generacion, teniendo en cuenta la
satisfaccion energética del proceso de producciéon de bioetanol de primera
generacion. En este trabajo se estudio el efecto de dos tipos de purificacion, en el
cual encontraron que la destilacion de doble efecto permitia el uso del 90% del
bagazo generado para producir bioetanol, representando un incremento del 26%
en la produccién de este biocombustible.

Dias, Cunha, et al. (2011) llevaron a cabo un andlisis técnico-econdmico para
analizar la factibilidad de la produccién de bioetanol a partir de bagazo de cafia
considerando la utilizacion de esta materia prima en la produccion de electricidad.
Como resultado se encontr6 que la produccion de bioetanol de segunda
generacion puede competir favorablemente con la produccién de bioelectricidad
siempre y cuando se usen los residuos de cafia de azucar para la cogeneracion y

las tecnologias necesarias estén comercialmente disponibles.

Dias et al. (2012) efectuaron una comparacion entre la produccion individual de
bioetanol de primera generacién y segunda generacion y la produccion conjunta,
teniendo en cuenta condiciones brasileras y escenarios especificos escogidos por
los autores. Los resultados establecieron que la produccién conjunta usando cafa
de azucar como materia prima, conlleva mejores resultados econdmicos

comparado con la produccion separada.

Akgul, Shah & Papageorgiou (2012) ejecutaron una optimizacién de un proceso de
produccion hibrido entre primera y segunda generacion, considerando
metodologias ambientales y econémicas. Se encontr6 que la produccion hibrida
generaba una reduccion del 44% de las emisiones de gases de efecto

invernadero.
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Giarola, Zamboni & Bezzo (2012) hicieron una optimizacién de la produccién de
bioetanol de primera y segunda generacibn y conjunta, por medio de
Programacion Lineal Mixta-Entera, para materias primas tales como maiz y
rastrojos. Por medio de esta investigacion se concluyé que la produccion de
primera generacion no es una respuesta sostenible a la necesidad energética. Por
otra parte, la produccién de segunda generacion no es lo suficientemente rentable
por el momento. En cambio, la produccion conjunta permite una reduccion de la

emision de gases de efecto invernadero y al mismo tiempo demuestra rentabilidad.

Dias, Modesto, et al. (2011) realizaron el estudio del efecto de un Ciclo Combinado
de Gasificacién Integrada de Biomasa (BIGCC por su nombre en inglés) y
encontraron que por debajo de determinados requerimientos de vapor, el ciclo
permitiria incrementar el exceso de electricidad, lo cual conllevaria a la
disminucién del uso de biomasa para el sistema de cogeneracion y el aumento del

uso en la produccion de bioetanol.

1.1.3.2. Utilizacién del concepto de produccion con  junta de bioetanol en

el desarrollo del proyecto

Una vez mencionado el concepto general de la produccién conjunta de bioetanol
de primera y segunda generacién, es importante especificar de qué forma se

aplicé este concepto durante el desarrollo del proyecto.

Durante la realizacion de los trabajos mencionados no se observa una
comparacion directa entre las diferentes rutas de tecnologias de
hidrolisis/fermentacion y de las oportunidades de integracion tanto masica como
energética que cada una de ellas conlleva. Por lo tanto, se presentan mas
especificamente tres diferentes configuraciones para ser evaluadas por medio de

las metodologias de andlisis exergético e integracion de procesos.

El objetivo de estas tres configuraciones es poder evaluar cual de las diferentes
tecnologias de hidrélisis/fermentacion presentadas anteriormente puede traer mas

posibilidades de integracion entre etapas, al igual que un incremento de la
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eficiencia exergética y el rendimiento del proceso, y una disminucion de los

servicios industriales.

1.1.3.2.1. Produccion conjunta de bioetanol de prim era y segunda
generacion utilizando la tecnologia de hidrdlisis/f ermentacion
SHF

Esta configuracion de produccién conjunta de bioetanol estd caracterizada
principalmente por la unién de la produccion de bioetanol de primera y segunda
generacion por medio de la etapa de fermentacion de hexosas. Tal como se
puede observar en la figura 3, no solo la etapa de fermentacién de hexosas es
compartida entre la primera y segunda generacion, si se decide utilizar las
pentosas para producir bioetanol, la etapa de purificacion también seria
compartida. Sin embargo, es importante recalcar que las pentosas no

necesariamente deben ser utilizadas para producir bioetanol.

S. Cerevisiae Miel y meladura Vinazas
Cafia de » Jugo L, i L, Etanol
. Adecuacion MP} g {Fermentaaon ijetanoI l Purificacion X
azucar anhidro
Bagazo
g R Celulasa
de cana
Glucosa
. Celulosa e
Pretratamiento Hidrodlisis

Xilosa

lFermentacién C5 J Bioetanol

Figura 4. Produccién conjunta de bioetanol de prime ra y segunda generacion
utilizando la tecnologia de hidrélisis/fermentacion SHF. MP: Materia Prima,
FUENTE: Autor
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1.1.3.2.2. Produccion conjunta de bioetanol de prim  eray segunda
generacion utilizando la tecnologia de hidrolisis/f ermentacion
SSF

La particularidad de esta configuracion de produccion conjunta de bioetanol esta
en la unién de los dos procesos por medio de la etapa de purificaciéon. La figura 4
permite observar tres diferentes corrientes de bioetanol las cuales se unen en una
sola etapa de purificacion evitando el uso de dos etapas de purificacion
adicionales. Nuevamente, es importante resaltar la union de las etapas de
hidrdlisis y fermentacion en la etapa SSF, conllevando disminucion de equipos y
energia.

S. Cerevisiae Miel y meladura Vinazas

Etanol
anhidro

Cafia de

s Jugo ., i e s
sticar Adecuacion MP} g {Fermentaaon JBmetanoI l Purificacidn

Bagazo

o Celulasa S. Cerevisiae
de cafia

J Celulosa \ e Bioetanol

[ Pretratamiento

Xilosa

lFermentacién C5 J Bioetanol

Figura 5. Produccion conjunta de bioetanol de prime ra 'y segunda generacion
utilizando la tecnologia de hidrélisis/fermentacién SSF. FUENTE: Autor

1.1.3.2.3. Produccién conjunta de bioetanol de prim  era y segunda
generacion utilizando la tecnologia de hidrélisis/f ermentacion
SSCF

Al igual que en la configuracion anterior, esta configuracion presenta la union de
los dos procesos a través de la etapa de purificacion. La figura 5 aparenta ser un

poco mas sencilla que las otras dos, sin embargo es importante resaltar que la
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etapa SSCF contiene las etapas de hidrélisis de celulosa y fermentacion tanto de
hexosas como pentosas. Tal como en la configuracion previa, esto conllevaria a

una reduccion de equipos (incluso mayor) y energia.

. Vinazas
Miel y
meladura
Caina de ., Jugo ., ; ., Etanol
- Adecuacion MPJ g Fermentacion J Bioetanol l Purificacidn -
azucar anhidro

Bagazo
g R Celulasa Z. Mobilis
de cafia
Celulosa Bioetanol
Pretratamiento . \ SSCF
Xilosa

Figura 6. Produccion conjunta de bioetanol de prime ra 'y segunda generacion
utilizando la tecnologia de hidrdlisis/fermentacién SSCF. FUENTE: Autor

1.2. ANALISIS EXERGETICO

El concepto de exergia provee una medida de la minima cantidad de recursos
tedricos que puede requerir un proceso (masa y energia) (Ojeda & Kafarov, 2009).
La exergia es una propiedad termodinamica que permite medir la utilidad, calidad
o potencial de una forma de energia o0 de una sustancia para causar cambios
cuando no esta en equilibrio con los alrededores. En otras palabras, entre mayor
sea la desviaciéon del sistema, mayor sera la exergia y mayor sera la capacidad

para realizar trabajo atil mientras llega al equilibrio (Wall, 1977).

La realizacion del analisis exergético permite identificar oportunidades para
mejorar tecnolégicamente, por medio de un andlisis individual, las unidades que

conforman el proceso (Talens, Villalba & Gabarrell, 2007).

Para procesos reales, la exergia que entra al sistema siempre excede a la exergia
gue sale: este desbalance es debido a irreversibilidades internas del sistema. En
este sentido, un balance exergético, por definicion, solo existe para procesos
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reversibles. Asi, para procesos reales siempre existirdn irreversibilidades en el
sistema (Wall, 2009).

La exergia de una corriente se puede calcular como la suma de su exergia
cinética (Exy;,), potencial (Exy,), quimica (Ex.,) y fisica (Ex,,) expresada en la

ecuacion 1 (Tan, Lee & Mohamed, 2010).
Ex = Expp + Excp, + Expin + EXpor (1)

Puesto que la variacion de la exergia potencial y cinética se considera muy
pequefia, la exergia quimica y fisica son tenidas en cuenta en los sistemas
quimicos. Para calcular estas dos Ultimas exergias se pueden utilizar las

ecuaciones 2 y 3, respectivamente:
Ex., = nZi(xl-siCh + RTyx; ln(xi)) (2)

Expp = m((h —ho) — To(s — 50)) 3)

Donde m es el flujo masico, s y h la entropia y entalpia especifica para cada una
de las corrientes, el sub indice O representa las condiciones del estado de
referencia, n es el flujo molar, x es la fraccion molar de la especie en el flujo y e
es la exergia quimica del compuesto. Las exergias quimicas de los compuestos

utilizados se pueden encontrar en el anexo 15.

A diferencia de la energia, la exergia si presenta pérdidas, las cuales deben
tenerse en cuenta. En las ecuaciones 4 y 5 se pueden observar los balances de

energia y exergia, respectivamente
Energia entra - Energia sale = Energia acumula 4)
Exergia entra - Exergia sale - Exergia consume = Exergia acumula (5)

El analisis de exergia es una manera de evaluar los procesos, ademas puede ser
usado como herramienta para la identificacion de material desperdiciado y

pérdidas de energia, detectando areas dentro del proceso que necesiten ser
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mejoradas tecnoldgicamente, calculando la eficiencia exergética (Ojeda & Kafarov,
2009).

1.3. INTEGRACION DE ENERGETICA

En esta estrategia, por medio de la utilizacion de las corrientes del proceso, se
busca suplir las necesidades energéticas del mismo al disefiar una red de
intercambio de calor (HEN por su nombre en inglés), disminuyendo los costos por
servicios industriales (El-Halwagi, 2006). El disefio optimo de una HEN busca
encontrar la mejor configuracién en la cual las corrientes calientes transfieren su
energia a las corrientes frias, conllevando un minimo costo de servicio de

calentamiento, enfriamiento y de inversion (Seider, Seader & Lewin, 2004).

En este estudio se utilizara la metodologia de analisis Pinch, la cual es una técnica
secuencial que resuelve el problema a través de unos pasos establecidos (El-
Halwagi, 2006):

e Minimizar costo de servicios de calentamiento y enfriamiento
e Minimizar el nimero de intercambiadores

* Minimizar costos de inversion

La metodologia de analisis Pinch esta basada en la curva compuesta y la gran
curva compuesta, los cuales son diagramas de entalpia-temperatura, que
representan las corrientes del proceso y brindan informacion de los requerimientos
energeéticos minimos, considerando una temperatura minima de aproximacion (AT)

para los intercambiadores (El-Halwagi, 2006; Seider et al, 2004).

Debido a la unicidad de cada proceso no siempre se garantiza que se puedan
encontrar redes de intercambio de calor que puedan mejorar el proceso. Con
ayuda de softwares se crean diferentes redes de intercambio, en las cuales se
puede observar las diferentes caracteristicas de la red como los requerimientos

energéticos (calentamiento y enfriamiento) y el nimero de equipos necesarios.
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2. SIMULACION DE LOS PROCESOS

Siete rutas de produccion de bioetanol fueron simuladas con ayuda del software
Aspen Plus 7.1. En el anexo 17 se puede encontrar la descripcion de los equipos
gue conforman las etapas de los diferentes procesos. Este simulador, el cual fue
trabajado en estado estable, permite estimar las caracteristicas del proceso,
parametros fisicos, requerimientos de energia y parametros de los equipos. La
primera ruta corresponde al proceso de produccion de bioetanol de primera
generacion, las tres rutas siguientes representan al proceso de produccion de
bioetanol de segunda generacion y las tres rutas restantes corresponden al
proceso de produccion conjunta de bioetanol. Cada una de las tres rutas
pertenecientes a segunda generacion y produccién conjunta utilizan una de las
tecnologias SHF, SSF y SSCF. Es importante aclarar que durante la comparacion
de rutas pertenecientes a un mismo proceso, se designan los nombres ruta 1, ruta
2 y ruta 3, en las cuales se utilizan las tecnologias de Hidrolisis/Fermentacion
SHF, SSF y SSCF, respectivamente.

El modelo utilizado a través de las rutas simuladas para el calculo de los
coeficientes de actividad en la fase liquida fue el NRTL (Non-Random Two Liquid).
Este dltimo se escoge por la necesidad de realizar destilaciones de etanol y
manejar gases disueltos, ademas por representar las mejores estimaciones del
sistema simulado (Dias et al., 2009). En las figuras 7, 8, 9 y 10 se presenta una
comparacion de algunos modelos para el calculo de la temperatura de ebullicién
para mezclas agua/etanol, sacarosa, glucosa y xilosa, respectivamente. De la
figura 7 se puede observar la gran similitud entre los modelos NRTL y UNIQUAC,
en contraste con las estimaciones brindadas por Peng-Robinson. Luego, en la
figura 8 se puede observar la diferencia entre estos dos modelos, en comparacion
con datos experimentales tomados del Handbook of cane sugar engineering
(Hugot, 1986). En la figura 9 también se observa una comparacion entre el valor
experimental (Torgesen, Bower, & Smith, 1950) y los calculados para los tres

modelos, en el cual se evidencia una similitud entre NRTL y los valores
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experimentales. Igualmente, en la figura 10 se observa la misma tendencia y
similitud en los valores que en la figura 9, a pesar de no existir una comparacion
directa con datos experimentales. Adicionalmente, se utilizé la ecuacion de estado
Hayden-O'Connell para calcular las propiedades termodinamicas de la fase vapor
para algunos equipos en los cuales hay presencia de acidos organicos (Wooley et
al, 1999). Para caracterizar los compuestos lignoceluldsicos se utilizé una base de
datos creada por el Laboratorio Nacional de Energias Renovables de Estados
Unidos (National Renewable Energy Laboratory-NREL), especialmente
desarrollada para biocombustibles (Wooley & Putsche, 1996). De igual forma, en
la tabla 5 se presenta una comparacion entre el poder calorifico superior (HHV por
sus nombre en inglés) que se calculan de literatura (Wooley & Putsche, 1996) y

los obtenidos en Aspen Plus, evidenciando una gran similitud.

Para la integracion energética fue utilizado el software Aspen Energy Analyzer 7.1.
Por medio de éste se calcularon los requerimientos energéticos de calentamiento
y enfriamiento para los procesos actuales. Posteriormente, se crearon las redes de

intercambio de calor junto con sus requerimientos energéticos.

Tabla 5. Poder calorifico superior de los principal es constituyentes del

bagazo de cafia

Compuesto HHV (kcal/mol)
Aspen Plus Literatura
Celulosa 2812,48 2812,43
Hemicelulosa 2 347,40 2 346,55
Lignina 3 264,76 3 266,72

Fuente: Autor
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Parametros utilizados durante la simulacion

El proceso de produccion de bioetanol de primera generacién esta basado en
informacion provista por un ingenio. El flujo de entrada al proceso equivale a 38

000 kg/h de cafa de azucar y es el punto de partida para todas las simulaciones.
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El proceso de produccion de bioetanol de segunda generacion toma como materia

prima el flujo de bagazo de cafa resultante de la etapa Molinos y este equivale a
12 838 kg/h.

A continuacion se describen diferentes parametros utilizados en la simulacion de

las rutas de produccion de bioetanol de segunda generacion:

Pretratamiento

Conversion de hemicelulosa a xilosa: 80,91% (Rudolf, Baudel, Zacchi,
Hahn-Hagerdal & Lidén, 2007)

Conversion celulosa a glucosa: 5% glucosa (Rudolf et al., 2007)

Relacion entre agua (sOlo agua) y solidos: 2:1 (Hamelinck et al., 2005)
Concentracion de acido sulfarico: 2%p/p (Rudolf et al., 2007)

Solubilizacién de lignina: 10,56% (Rudolf et al., 2007)

Presion y temperatura: Vapor saturado a 190C, Presion de saturacién:
12,36 atm (Carrasco et al, 2010; Rudolf et al., 2007)

Conversion de xilosa a acido acético: 10,93% (Rudolf et al., 2007)

Conversion de xilosa a furfural: 3,66% (Rudolf et al., 2007)

Neutralizacién

Neutralizacion del &cido usando hidroxido de calcio y la posterior formacion
de sulfato de calcio dihidratado. Temperatura: 50 °C (Hamelinck et al.,
2005; Wooley et al, 1999)

Remocion de furfural por medio de extraccidon con éter y remocion de acido
acético: 88% (Olsson & Hahn-Hagerdal, 1996; Sanchez & Cardona, 2008;
Wooley et al, 1999)

Separacion del sulfato de calcio dihidratado por medio del uso de filtros de
tambor rotario (Wooley et al, 1999)
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Hidrélisis/Fermentacion

HE

e Celulasa : 40 FPU/g celulosa (Rudolf et al., 2007)

» Conversion celulosa a glucosa: 87% (Carrasco et al, 2010; Rudolf et al.,
2007)

» Carga de solidos: 10% (Rudolf et al., 2007)

* Temperatura de hidrdlisis: 50C (Sun & Cheng, 2001)

» Conversion de glucosa a etanol: 85-90% (Rudolf et al., 2007)

» Temperatura de fermentacion: 30-35C (Rudolf et al ., 2007; Sun & Cheng,
2001)

9]
wn
L

* Temperatura: 38T (Sun & Cheng, 2001)

* Celulasa: 20 FPU/g celulosa (Ojeda Delgado, 2011; Santos, Lucena,
Gusmao & Gouveia, 2012)

» Carga de solidos: 10% (Ojeda Delgado, 2011)

» Conversioén celulosa a glucosa: 80% (Hamelinck et al., 2005)

» Conversién de glucosa a etanol: 92,5% (Hamelinck et al., 2005)

Fermentacién de pentosas

e Temperatura: 30 T (Zhang, Lang, Wang & Nagata, 20 08)
» Conversion: 90% (Fu, Peiris, Markham & Bavor, 2009)

SSCFE

* Temperatura: 30C (Wooley et al, 1999)

* Celulasa: 15 FPU/g celulosa (Wooley et al, 1999)

» Conversioén celulosa a glucosa: 88% (Hamelinck et al., 2005)
» Conversidn de glucosa a etanol: 92% (Hamelinck et al., 2005)
» Conversién de xilosa a etanol: 85% (Hamelinck et al., 2005)

» Consumo de nutrientes y conversiones:
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» Carga de solidos: 20% (Wooley et al, 1999)

Los pardmetros para la produccién conjunta de bioetanol de primera y segunda

generacion son los mismos de los procesos individuales.
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3. RESULTADOS Y ANALISIS DE RESULTADOS

Para las siete rutas de produccion de bioetanol se calcularon tres variables
importantes, las cuales pueden ser observadas en la tabla 6. El proceso general
de las siete rutas y sus diferentes etapas pueden ser observadas en los anexos 1
al 7.

La razon por la cual se incluyeron la cantidad de CO, producida, el agua requerida
en el proceso y las vinazas producidas es por la importancia que estas tres
variables tienen ambientalmente y como posible materia prima en el proceso de
produccion de bioetanol de tercera generacion (Gomez Fuentes & Jaimes
Villareal, 2010; Rios Cardenas, 2013).

La relacion que hay entre estas variables y los posibles impactos ambientales
perjudiciales es directa. Sin embargo, si estas corrientes son aprovechadas
adecuadamente en un proceso de produccion de bioetanol de tercera generacion,
el beneficio potencial de una mayor cantidad de vinazas y CO, incrementaria

considerablemente.

Tabla 6. Produccion de etanol, CO2, vinazas y canti  dad de agua requerida

para todas las rutas de produccion de bioetanol

Ruta Etanol CO, Agua Vinazas Proceso
producido producido requerida producidas
(kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h)

1 491 462 16 782 858 Primera generacion

2 1614 1539 41777 63 131 Segunda generacion SHF
3 1616 1542 50 689 86 422 Segunda generacién SSF
4 1694 1619 5 386 19617 Segunda generacion SSCF
5 2106 2 022 19 817 50 628 Produccidn conjunta SHF
6 2049 1967 33607 59 373 Produccién conjunta SSF
7 2128 2044 1981 16 012 Produccidon conjunta SSCF

FUENTE: Autor
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Es importante resaltar la reduccién en los requerimientos de agua y la produccién
de vinazas por medio de los procesos de produccion conjunta, lo cual se explica
por los reciclos de ambos tipos de corrientes. Adicionalmente, si se tiene en
cuenta que el objetivo de esta tesis era evaluar el anexo de procesos de
produccion de segunda generacion a la industria actual, la produccién de bioetanol

en el pais se cuadriplicaria, aproximadamente.
3.1. ANALISIS EXERGETICO

A continuacion se analizan y comparan las rutas para la produccién de bioetanol
teniendo en cuenta las rutas pertenecientes a un mismo tipo de proceso. Se
analiza la ruta de primera generacion, se analizan y comparan las tres rutas de
segunda generacion y se analizan y comparan las tres rutas de produccion
conjunta de bioetanol. En el anexo 16 se exhibe un ejemplo de calculo de las
irreversibilidades para un equipo. El calculo para un proceso completo requiere la

repeticion de este ejemplo numerosas veces.
Primera generacion

En la figura 11 se observan las irreversibilidades para las diferentes etapas del
proceso de produccion de bioetanol de primera generacion. Las dos etapas con
mayores irreversibilidades, y que superan a las restantes significativamente, son
Tachos y Fermentaciéon. La principal razén por la cual los tachos presentan las
mayores irreversibilidades es el alto consumo energético, necesario para la
produccion de azucar (tabla 7). Por otra parte, el reactor de fermentacion es el

principal generador de irreversibilidades con casi el 100% de ellas.

En cuanto a las demas etapas, las irreversibilidades generadas en la etapa
Evaporacion estan asociadas principalmente a servicios industriales requeridos
entre los evaporadores y los intercambiadores de calor, siendo éstas un 76% de
las totales, aproximadamente. En la etapa Clarificacion, el 87% de las
irreversibilidades provienen de servicios industriales necesarios para llevar la
materia prima a las condiciones de temperatura adecuadas. Las irreversibilidades

en la etapa Destilacién estan distribuidas en aproximadamente 75% y 25% para
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torres de destilacion e intercambiadores de calor, respectivamente. Finalmente, en
la etapa Molinos, el 81% de las irreversibilidades corresponden a mezcladores,
mientras que el 19% restante son generadas en los molinos debido a los
requerimientos de electricidad.

Teniendo en cuenta la cantidad de bioetanol producida y las irreversibilidades
totales para el proceso, las irreversibilidades por kilogramo de etanol ascienden a
un valor de 17,89 MJ/kg etanol.

Irreversibilidades por etapas - Primera generacion
(MJ/h)

4.500
4.000
3.500
3.000
2.500
2.000
1.500
1.000
500

0 - H : (-

Molinos Clarificacion Evaporacién Tachos  Fermentacidn Destilacion

Figura 11. Irreversibilidades por etapas - Primera  generacion FUENTE: Autor
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Tabla 7. Irreversibilidades totales y por servicios industriales para la primera

generacion
Etapas Totales Servicios industriales
MJ/h MJ/h %*
Molinos 443,75 97,54 21,87
Clarificacion 526,73 457,21 86,80
Evaporacion 1034,18 786,80 76,07
Tachos 3931,79 | 3818,08 97,10
Fermentacion 2 935,53 92,36 3,14
Destilacion 285,44 69,19 24,23
Total 8 862,42 5321,18 58,11

*00 de las irreversibilidades atribuidas a servicios industriales respecto a cada
etapa. FUENTE: Autor

Segunda generaciéon

En la figura 12 se puede observar que el pretratamiento y la neutralizacién son las
etapas que generan mas irreversibilidades. El valor para las dos etapas es el
mismo para las tres rutas ya que estas dos etapas son idénticas para cada una de
ellas. Las altas irreversibilidades en la etapa Pretratamiento estan asociadas
principalmente al reactor de pretratamiento y a los intercambiadores de calor,
correspondientes al 88% y 12%, respectivamente. Por otra parte, el principal
generador de irreversibilidades en la etapa Neutralizacion es el intercambiador de
calor encargado de ajustar la temperatura de la corriente de entrada para

posteriormente ser realizada la neutralizacion.

Las irreversibilidades asociadas a los etapa Hidrolisis/Fermentacion (SHF, SSF y
SSCF) presentan diferencias entre las tres rutas, y se puede resaltar la etapa SSF
como la que genera mayor irreversibilidades con un valor de 8 154 MJ/h. Las
irreversibilidades para las etapas SHF y SSCF corresponden a un 55% y un 44%
del valor para SSF, respectivamente. Las irreversibilidades para la etapa de
Hidrolisis/Fermentacion estan atribuidas a la conversion de los azucares en etanol

y a mezcladores necesarios en el proceso. Consecuentemente, en SHF los

55



valores estan distribuidos en un 88% y 12%, respectivamente; en SSF las
irreversibilidades se dividen en 77% y 23%, respectivamente; y en SSCF se
reparten en 59% y 41%, respectivamente. El valor mas elevado de la etapa SSF
esta asociado a mayores irreversibilidades durante la conversion de azucares a

etanol.

Finalmente, la etapa Destilacion presenta altas irreversibilidades para la ruta 1 y
bajas irreversibilidades para las rutas 2 y 3. La razén de esto se basa en el
intercambiador al comienzo de la etapa, en el cual se destruye mucha exergia
debido a la alta temperatura de la corriente proveniente de
Hidrélisis/Fermentacién. En este intercambiador se destruye aproximadamente
93% de las irreversibilidades de la etapa. Las irreversibilidades estan distribuidas
entre torres de destilacion e intercambiadores de calor. En la ruta 1 estos valores
ascienden a 6% y 94%, respectivamente; en la ruta 2 las irreversibilidades se
dividen en 75% y 25%, respectivamente; y en la ruta 3 se distribuyen en 83% y

17%, respectivamente.

Tal como se puede observar en la tabla 8, cerca a un quinto de las
irreversibilidades son ocasionadas por servicios industriales. Con base en la
produccion de bioetanol para cada una de las tres rutas y las irreversibilidades
totales para cada proceso, las irreversibilidades por kilogramo de etanol para las

rutas 1, 2 y 3 corresponden a 20,7; 19,31 y 15,71 MJ/kg etanol, respectivamente.

Tabla 8. Irreversibilidades totales y por servicios industriales para la

segunda generacion

Etapas Totales Servic ios industriales
(Ruta 1) MJ/h MJ/h %*

Pretratamiento 13 054,36 1527,11 11,69
Neutralizacion 9 538,97 3 802,99 39,87
Hid/Fer 4 467,11 200,70 4,49

Destilacién 6 371,90 1 163,02 18,25
Total 33432,34 6 693,82 20,02
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Etapas Totales Servicios indu striales
(Ruta 2) MJ/h MJ/h %*
Pretratamiento 13 054,36 1527,11 11,69
Neutralizacion 9 538,97 3802,99 39,87
SSF 8 154,29 427,45 5,24
Destilacion 485,33 317,04 65,32
Total 31 232,95 6 074,59 19,44
Etapas Totales Servicios industriales
(Ruta 3) MJ/h MJ/h %*
Pretratamiento 13 054,36 1527,11 11,69
Neutralizacion 9 538,97 3802,99 39,87
SSCF 3 602,66 199,58 5,53
Destilacion 444,61 271,29 61,01
Total 26 640,60 5 800,97 21,77

*0% de las irreversibilidades atribuidas a servicios industriales respecto a cada
etapa. FUENTE: Autor

14.000

Irreversibilidades por etapas - Segunda

generacion (MJ/h)
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Neutralizacién
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Destilacion

W SHF
M SSF
M SSCF

Figura 12. Irreversibilidades por etapas - Segunda

generacion FUENTE: Autor
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Produccidn conjunta

En la figura 13 se puede observar las irreversibilidades por etapas paras las rutas
de produccién conjunta de bioetanol de primera y segunda generacion. Es
importante notar que las tres rutas de produccion conjunta presentan diferencias
en tres etapas (Molinos, Clarificacion y Evaporacion) relacionadas con la primera
generacion. Estas diferencias se atribuyen al aprovechamiento y disponibilidad de

diferentes corrientes provenientes de otras partes del proceso.

En la etapa Molinos se evidencian altas irreversibilidades para la ruta 3, las cuales
se explican por el uso de un intercambiador de calor que condensa vapor de agua
proveniente de la etapa Tachos y el uso de un mezclador adicional al cual llegan
otras corrientes de agua. Las irreversibilidades asociadas a estos dos equipos son
el 30% y 60% de la total de la etapa. Las irreversibilidades restantes estan
atribuidas a los mezcladores y molinos comunes a las tres rutas de produccion

conjunta y la primera generacion.

En la etapa Clarificacion se presenta una leve diferencia entre la ruta 3 y las rutas
1y 2, la cual esta asociada al uso de un intercambiador de calor para ajustar la
temperatura del agua a 20T, tal cual como ocurre en el proceso de primera
generacion, y la cual es diferente ya que proviene de aguas residuales de la etapa

Molinos.

En Evaporacién la diferencia entre la ruta 1 y la 2 y 3 radica en el uso de un
intercambiador para condensar los vapores provenientes de las etapas Tachos y
Clarificacion, junto a los resultantes de la evaporacion, y llevarlos a temperatura
ambiente para posteriormente ser ingresados en la etapa SHF. La contribucion de
este intercambiador a las irreversibilidades de esta etapa ascienden a alrededor
de 70%, lo cual equivale a casi tres veces las irreversibilidades totales de la misma

etapa para las rutas 2 y 3, las cuales son iguales.

La etapa Tachos no presenta diferencias entre las tres rutas debido a que no hay

diferencias en las configuraciones para esta etapa. Al igual que en primera
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generacion, la principal causa de irreversibilidades son los requerimientos

energéticos en los tachos para la produccién de azucar (Tabla 9).

La etapa fermentacion presenta valores muy similares para las tres rutas, lo cual
tiene sentido si se tiene en cuenta que no hay un cambio en la estructura de la
etapa. Las irreversibilidades principales se atribuyen al reactor, tal como ocurre
con la primera generacion, siendo el reactor el productor de casi el 100% de las
irreversibilidades para las tres rutas. Las leves diferencias entre las tres rutas se
atribuyen a las pequefas variaciones en la composicion de la corriente que entra
al reactor de fermentacion. Lo mismo ocurre en las etapas Pretratamiento y
Neutralizacién para las tres rutas de produccidn conjunta; éstas presentan valores
casi idénticos, y su variacidbn se ve explicada en minimas diferencias en la

composicion de la corriente de entrada de la etapa.

Las irreversibilidades de la etapa Pretratamiento estan asociadas, al igual que en
segunda generacion, al reactor de pretratamiento y los intercambiadores de calor,
y corresponden, para las tres rutas, a un 82,5% y 17,5%, respectivamente. En
cuanto a la etapa Neutralizacion, las irreversibilidades para las tres rutas son
generadas por el reactor al comienzo de la etapa, aportando un 99% de las

irreversibilidades totales, tal como ocurre en la segunda generacion.

Respecto a la etapa de Hidrolisis/Fermentacion, existe similitud en el
comportamiento y la relacion de irreversibilidades presentadas por las tres rutas,
respecto al proceso de segunda generacion. De esta etapa se destaca la ruta 2
(SSF) como la ruta de mayor irreversibilidades con aproximadamente 8 200 MJ/h.
Las irreversibilidades de SHF y SSCF corresponden a un 54,98% y 43,25% del
valor de SSF. Las irreversibilidades para la etapa de Hidrolisis/Fermentacion en la
produccion conjunta estan atribuidas a la conversion de los azucares en etanol y a
mezcladores necesarios en el proceso, de igual manera que en segunda
generacion. Por lo tanto, en SHF los valores estan distribuidos en un 89,06% y
10,93%, respectivamente; en SSF las irreversibilidades se dividen en 84,91% vy
15,08%, respectivamente; y en SSCF se reparten en 56,09% y 43,9%,
respectivamente. El valor mas elevado de la etapa SSF esta asociado a mayores
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irreversibilidades durante la conversion de azlcares a etanol, similar a la segunda

generacion.

En la etapa Destilacion, la ruta 2 sobresale como la que genera mas
irreversibilidades, seguida de la ruta 1 y de ultima la ruta 3. La razon de esto es la
necesidad de aumentar la temperatura de la corriente que ha de ser destilada. Las
irreversibilidades para esta etapa estan atribuidas a los sistemas de separacion y
los intercambiadores de calor. En la ruta 1 estos valores ascienden a 25,07% y
74,92%, respectivamente; en la ruta 2 las irreversibilidades se dividen en 6,7% y
93,29%,, respectivamente; y en la ruta 3 se distribuyen en 14,05% y 85,94%,
respectivamente. Una parte significativa de las irreversibilidades estan atribuidas
al intercambiador de calor utilizado para enfriar las vinazas, las cuales se

recirculan a la etapa de fermentacion.

Considerando la produccién de bioetanol para cada una de las tres rutas y las
irreversibilidades totales para cada proceso, las irreversibilidades por kilogramo de
etanol para las rutas 1, 2 y 3 corresponden a 18,12; 19,85y 17,52 MJ/kg etanol,

respectivamente.

Tabla 9. Irreversibilidades totales y por servicios industriales para la
produccion conjunta de bioetanol

Etapas Totales Servicios industriales
(Ruta 1) MJ/h MJ/h %*

Molinos 433,36 89,09 20,56
Clarificacion 548,41 461,89 84,23
Evaporacion 3 745,18 678,86 18,13
Tachos 4 005,54 3 798,37 94,83
Fermentacio n 3842,24 14,83 0,39
Pretratamiento 10 429,80 1826,71 17,51
Neutralizacion 8 230,87 3 268,95 39,72
Hid/Fer 4 508,11 360,59 8,00
Destilacion 2 426,65 1153,31 47,53
Total 38170,16 | 11 652,63 30,53
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Etapas Totales Servicios industriales

(Ruta 2) MJ/h MJ/h %*

Molinos 433,36 89,09 20,56
Clarificacion 548,41 461,89 84,23
Evaporacion 1107,06 789,81 71,34
Tachos 4 005,54 3 798,37 94,83
Fermentacion 3 665,61 14,98 0,41
Pretratamiento 10 412,70 1826,71 17,54
Neutralizacion 8217,51 3 268,95 39,78
SSF 8 199,32 927,09 11,31
Destilacion 4 101,06 2 395,18 58,40
Total 40 690,57 | 13572,09 33,35
Etapas Totales Servicios industriales
(Ruta 3) MJ/h MJ/h %*

Molinos 5 099,63 90,761 1,78
Clarificacion 614,52 528,24 85,96
Evaporacion 1107,57 789,76 71,31
Tachos 4 006,49 3799,13 94,82
Fermentacion 3 567,54 15,06 0,42
Pretratamiento 10 452,88 1 833,44 17,54
Neutralizacion 8 210,02 3261,49 39,73
SSCF 3 546,88 169,23 4,77
Destilacion 709,48 609,77 85,95
Total 37 315,02 | 11 096,90 29,74

*0% de las irreversibilidades atribuidas a servicios industriales respecto a cada
etapa. FUENTE: Autor



Irreversibilidades por etapas - Produccidon
conjunta (MJ/h)
12.000

10.000 {
8.000

6.000

| W SHF

4.000
M SSF

2.000

i SSCF

Molinos
Clarificacion
Evaporacion

Tachos
Fermentacién
Pretratamiento
Neutralizacidn
Hid/Fer
Destilacion

Figura 13. Irreversibilidad por etapas - Produccién conjunta FUENTE: Autor

Comparacion entre la primera y segunda generacion ¢ on la produccion

conjunta para cada tecnologia (SHF, SSF y SSCF)

En la seccidon anterior se analizaron las irreversibilidades de cada ruta y se
compararon las rutas pertenecientes a un mismo proceso, es decir, se compararon
entre si las tres rutas de segunda generacion y las tres rutas de produccion
conjunta de bioetanol. La primera generacion solo presenta una ruta, por lo tanto

no hubo comparacién con una ruta similar.

Con el objetivo de evidenciar posibles mejoras por medio de la produccion
conjunta, se comparan las etapas individuales de los procesos de primera y

segunda generacion con las etapas de la produccién conjunta.

En esta seccibn se comparan las rutas que utilizan la misma tecnologia de

Hidrdlisis/Fermentacién, es decir, se comparan:

* Primera generacion, Segunda generacion (SHF) y Produccion conjunta
(SHF);
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* Primera generacion, Segunda generacion (SSF) y Produccion conjunta
(SSF)y

* Primera generacion, Segunda generacion (SSCF) y Produccion conjunta
(SSCF)

Primera generacion, Segunda generacion (SHF) y Prod  uccion conjunta (SHF)

A partir de la figura 14 se puede observar que los valores para las etapas Molinos,
Clarificacion, Tachos e Hidroélisis/Fermentacion varian minimamente entre los

procesos individuales (primera y segunda generacion) y la produccion conjunta.

A diferencia de las etapas anteriores, en Evaporacion se observan diferencias las
cuales estan explicadas por el intercambiador de calor adicional que condensa los
vapores de las etapas Clarificacién y Tachos y los vapores residuales de la misma

etapa.

Existen diferencias notorias en las etapas Fermentacion, Pretratamiento y
Neutralizacion. Estas diferencias se observan en las tres diferentes tecnologias, es
decir también existe la diferencia entre las etapas individuales y la produccion
conjunta utilizando SSF y SSCF. No obstante, las diferencias seran solo
nombradas en la tecnologia SHF. La diferencia en la etapa Fermentacion se
puede explicar en la cantidad de azucares a convertir en el reactor. La primera
generacion maneja un flujo menor que la produccion conjunta, debido a que en la
produccion conjunta el reciclo de vinaza hacia Fermentacion es mayor que en la
primera generacion. La diferencia en las irreversibilidades de Pretratamiento, y
consecuentemente Neutralizacion, estan atribuidas a la diferencia en la
composicion de la corriente de entrada para la segunda generacion y la
produccion conjunta. La segunda generacion, vista como un proceso individual,
utiliza sélo material lignocelulésico, a diferencia de la produccién conjunta, en la
cual no sdlo se tiene el material lignoceluldsico sino también residuos de sacarosa
procedentes de la etapa Molinos. Esto genera una diferencia en los aportes
individuales de cada compuesto a la destruccion de exergia total para los equipos

Yy, por consiguiente, de la etapa.
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Adicionalmente, en la etapa Destilacion se puede observar una reduccion
significativa en las irreversibilidades en la produccién conjunta. La combinacion de
las corrientes procedentes de las etapas Fermentacion y SHF disminuyen el
consumo energético en el intercambiador encargado de ajustar la corriente de

entrada en la etapa.

1ra y 2da generacidn vs Produccion conjunta
- SHF (MJ/h)
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Figura 14. Irreversibilidades para las rutas con te  cnologia SHF FUENTE:
Autor

Primera generacion, Segunda generacion (SSF) y Prod  uccion conjunta (SSF)

Por medio de la figura 15 se evidencia que en esta tecnologia, los valores para las
etapas Molinos, Clarificacion, Evaporacion, Tachos e Hidrdlisis/Fermentacion
presentan pequefias variaciones entre la primera y segunda generacion y la
produccion conjunta. Las variaciones en las etapas Fermentacion, Pretratamiento

y Neutralizacion han sido nombradas en el analisis de la anterior tecnologia.

A diferencia de la tecnologia anterior, la destilacion en la produccién conjunta

produce mayores irreversibilidades en comparaciéon con las producidas por los
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procesos individuales. Las dos razones principales son la necesidad de mayores
requerimientos en el intercambiador que calienta la corriente de entrada y la
necesidad de enfriar mayor cantidad de vinaza para ser recirculada. Esta
tecnologia se ve particularmente afectada por la recirculacion de vinaza y las
irreversibilidades asociadas a esto. Debido a que esta tecnologia requiere mayor
cantidad de agua, la corriente a purificar es aproximadamente cuatro veces mayor
gue la que requiere menor cantidad de agua (SSCF), lo cual conlleva mayores

irreversibilidades.
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Figura 15. Irreversibilidades para las rutas con te  cnologia SSF FUENTE:
Autor

Primera generacién, Segunda generacion (SSCF) y Pro duccion conjunta
(SSCF)

En la figura 16 se observa que la tecnologia SSCF presenta una diferencia
significativa en irreversibilidades en la etapa Molinos. Las razones detras de esto

son similares a la diferencia en irreversibilidades en la etapa Evaporacion para la
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tecnologia SHF, el manejo de vapores procedentes de otras etapas y la

condensacion de los mismos para ser utilizados como agua.

De manera similar, la variacion en las etapas Clarificacion, Evaporacion, Tachos e
Hidrélisis/Fermentacibn son minimas, y las diferencias en las etapas
Fermentacion, Pretratamiento y Neutralizacion obedecen los mismos argumentos

mencionados previamente en SHF.

Finalmente, la etapa Destilacion no demuestra una variacion notoria entre la
produccion conjunta y los procesos individuales. La primera sélo reduce alrededor
de un 3% las irreversibilidades de los ultimos. La razon para esto se basa en que
los procesos individuales no requieren de requerimientos energéticos
sobresalientes en el intercambiador que varia la temperatura de la corriente de

entrada, a diferencia de SHF.
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Figura 16. Irreversibilidades para las rutas con te  cnologia SSCF FUENTE:

Autor
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Eficiencias exergéticas

La eficiencia exergética permite tener una idea de qué tan adecuadamente se esta
aprovechando la energia en cada etapa y globalmente. Esta se calcula al dividir la
exergia de los productos entre la exergia de todas las entradas, y se puede

observar en la ecuacion 6.

Exergia de los productos

Eficiencia exergética = * 100 (6)

Exergia de las entradas

En las tablas 10, 11 y 12 se pueden observar las eficiencias exergéticas por
etapas y global la primera y segunda generacion y la produccion conjunta de
bioetanol, respectivamente.

El proceso de produccion de bioetanol de primera generacion presenta una
eficiencia relativamente alta en cada una de sus etapas, excepto Molinos.

Un factor determinante en el valor de la eficiencia exergética es el entendimiento y
la decision de qué considerar un producto. Desde esta perspectiva, producto se
asume como aquella corriente que sera aprovechada mas adelante en otra parte

del proceso o0 que se considera como un producto final del proceso.

La razén por la cual la etapa Molinos presenta una eficiencia inferior es el hecho
de que una de las dos corrientes que salen de la etapa no es considerada como
un producto. Las dos corrientes que abandonan esta etapa contienen el jugo
(mezcla de sacarosa y agua) y el bagazo de cafa, respectivamente. Sin embargo,
considerando que al bagazo de cafia no se le da un uso posterior, éste no se
considera como un producto, por consiguiente, esta corriente se convierte en una
fuente de pérdida de exergia. A diferencia de Molinos, en las otras etapas del
proceso se recirculan algunas de las corrientes que salen, o sélo sale una

corriente, lo cual permite obtener una eficiencia mucho mas elevada.
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Tabla 10. Eficiencias exergéticas por etapas y glob  al para la primera

generacion
Etapa Eficiencia (%)

Molinos 47,64
Clarificacion 88,05
Evaporacion 94,70
Tachos 93,70
Fermentacion 86,78
Destilacion 84,24
Global 37,13

FUENTE: Autor

La produccion de bioetanol de segunda generacion presenta etapas con valores
muy altos y muy bajos de eficiencia exergética. La etapa Pretratamiento presenta
una alta eficiencia exergética debido a que las dos corrientes con mayor contenido
exergético son utilizadas en Neutralizacion e Hidrdlisis/Fermentacion. En
contraste, la etapa Neutralizacion recibe la corriente altamente exergética
proveniente de Pretratamiento y genera una corriente final con una muy pequefa
fraccion de la exergia de entrada. Esta exergia se pierde al comienzo de la etapa
en el intercambiador que reduce la temperatura desde 167TC hasta 50C para
poder llevar a cabo la neutralizacién. Otro foco de pérdida de exergia se encuentra
en el solvente (éter) utilizado para remover los inhibidores, el cual no se recircula 'y
termina saliendo del sistema. En la etapa Hidrdlisis/Fermentacion se observa una
alta eficiencia exergética debido a que soélo sale una corriente de la etapa,
igualmente, las pérdidas de exergia por corrientes de energia son bajas. En la
etapa Destilacion ocurre un fendmeno similar al que ocurre entre Pretratamiento-
Neutralizacion. La corriente que proviene de la etapa Hidrélisis/Fermentacion tiene
exergia elevada y esta se pierde a través de corrientes de energia que salen del
proceso y por las corrientes que no se aprovechan como las vinazas. La diferencia
entre los valores de la ruta 3 y las rutas 1 y 2 esta ocasionada por una menor

entrada de exergia en la etapa Hidrolisis/Fermentacion. Ya que casi toda la
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exergia en Hidrdlisis/Fermentacion es transferida a Destilacién, la exergia que se

pierde en Destilacién es menor en la ruta 3, generando una mayor eficiencia.

Tabla 11. Eficiencias exergéticas por etapas y glob  al para la segunda

generacion
Etapa Efic iencia (%)

Ruta 1 Ruta 2 Ruta 3
Pretratamiento 87,4 87,4 87,4
Neutralizacion 2,93 2,93 2,93
Hid/Ferm 99,85 99,47 99,53
Destilacion 5,19 2,73 11,43
Global 4,92 2,64 10,33

FUENTE: Autor

En cuanto a la produccién conjunta de bioetanol, se puede observar que la etapa
Molinos mejora significativamente su eficiencia exergética. Esto se explica con el
aprovechamiento de la corriente de bagazo de cafa, la cual no era aprovechada
en la primera generacion. Varias etapas mejoran su eficiencia exergética, sin
embargo, debido a que la eficiencia exergética anteriormente era alta, las mejoras
no son significativas. Las eficiencias exergéticas para la produccién conjunta son
mayores que la segunda generacion entre el 1% y el 12%. La eficiencia exergética
global para la ruta 3 es superior debido a que la etapa SSCF requiere menos
cantidad de agua, lo cual permite aprovechar el agua residual en otras etapas,
reduciendo el ingreso de corrientes de agua fresca. El hecho de que la eficiencia
exergética en la ruta 3 para la segunda generacion fuera mayor también influye en

lo anterior.
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Tabla 12. Eficiencias exergéticas por etapas y glob  al para la produccién

conjunta de bioetanol

Etapa Eficiencia (%)

Ruta 1 Ruta 2 Ruta 3
Molinos 99,97 99,97 99,00
Clarificacion 92,83 92,29 92,00
Evaporacion 93,71 97,28 96,72
Tachos 94,54 94,54 94,50
Fermentacion 99,79 99,83 99,60
Pretratamiento 87,68 87,68 87,67
Neutralizacion 1,84 1,84 1,84
Hid/Ferm 99,44 99,04 99,13
Destilacion 69,86 70,07 70,11
Global 11,36 10,16 17,41

FUENTE: Autor

La principal razén de la eficiencia global significativamente baja para todas las
rutas, comparada con las etapas, es la gran cantidad de corrientes de energia
(calor y trabajo) que ingresan al proceso y que se pierden a través de él; esto
ocurre en todas las rutas. Entre las corrientes por las cuales se pierde exergia, se
pueden destacar las corrientes de calor de las etapas Clarificacion, Evaporacion y
Tachos, al igual que el intercambiador inicial de la etapa Neutralizacion y las torres
de destilacion. La pérdida de exergia por la vinaza que no se recircula o que se
recircula parcialmente también es un factor determinante. El uso de un solvente
como éter sin recuperacion y recirculacion en la remocion de los inhibidores en la

etapa Neutralizacién también genera una alta pérdida de exergia.

Durante la realizacion del analisis exergético se pudo identificar que las principales
causas de pérdidas de exergia estan atribuidas principalmente al cambio abrupto
de estado de una corriente y a la salida del proceso de corrientes con altos
contenidos exergéticos. Por lo tanto, si se desea disminuir las pérdidas de exergia
es aconsejable reevaluar la topologia (posiblemente usando herramientas de

optimizacién), basandose en un criterio exergético.
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3.2. INTEGRACION ENERGETICA

El andlisis de resultados de la integracidon energética presenta el mismo formato
que el analisis exergético. Primero se realiza un analisis y comparacion entre las
rutas pertenecientes a un mismo tipo de proceso. A continuacion, se toman los
procesos pertenecientes a una misma tecnologia para compararlos y observar los
posibles beneficios de la produccion conjunta en la integracién energética del
proceso. En los anexos 8 al 14 se pueden encontrar las redes de intercambio de
calor y los servicios industriales, al igual que las curvas compuestas y la gran

curva compuesta.
Primera generacion

La figura 17 presenta los requerimientos energéticos para el proceso de
produccion de primera generacion. Es importante resaltar la gran diferencia entre
los requerimientos de calentamiento y enfriamiento, lo cual indica la gran
disponibilidad de energia dentro del proceso. La razén para la gran diferencia
entre es la energia disponible en la etapa Evaporacion, siendo el 97% de los

requerimientos de enfriamiento.

Por medio de la red de intercambio de calor se disminuyen los requerimientos
energéticos de calentamiento y enfriamiento en 65,5% y 17,4%, respectivamente.
La reduccion de energia ocurri6 por medio de la transferencia de 12 502 MJ/h
entre las corrientes frias y calientes del proceso. La energia transferida proviene
de las corrientes de la etapa Evaporacion y se distribuye entre una corriente de la

etapa Clarificacion, una corriente en Fermentacion y dos en Destilacion.
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Requerimientos energéticos - primera generacion
(MJ/h)
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Figura 17. Requerimientos energéticos - primera gen  eracion FUENTE: Autor
Segunda generaciéon

Las figuras 18 y 19 exhiben los requerimientos energéticos de calentamiento y
enfriamiento, respectivamente, para las tres rutas de produccion de bioetanol de

segunda generacion.

En lo que respecta a los servicios de calentamientos la ruta 1 presenta los mas
altos requerimientos energéticos con 115 819 MJ/h. El 99% de estos se requieren
en el intercambiador de calor del comienzo del pretratamiento, los separadores
flash de las etapas Pretratamiento e Hidrélisis/Fermentacion y el rehervidor de la
segunda torre de destilacion. Los requerimientos para las rutas 2 y 3 corresponden
a aproximadamente 61% y 59% de la ruta 1, respectivamente. En la ruta 2 la
mayoria de las necesidades energéticas se encuentran en el intercambiador de
calor inicial y el flash de la etapa Pretratamiento y en el intercambiador de calor del
comienzo de la etapa Destilacion. En la ruta 3 gran parte de la energia se requiere

en el intercambiador de calor inicial y el flash de la etapa Pretratamiento.

En cuanto a los servicios de enfriamiento, la ruta 1 tiene los requerimientos mas
altos con un poco méas de 142 000 MJ/h. Alrededor del 81% de estos
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requerimientos provienen del calor generado en el reactor de pretratamiento, los
intercambiadores de calor al comienzo de las etapas Neutralizacion y Destilacion,
y los condensadores de las torres de destilacion. Las rutas 2 y 3 presentan
requerimientos similares con aproximadamente 120 000 MJ/h. En éstas, el 87% de
la energia disponible proviene de los reactores de pretratamiento y SSF/SSCF, los
condensadores de las torres de destilacion y el intercambiador al comienzo de

Neutralizacion.

Requerimientos energéticos de calentamiento -
2da generacion (MJ/h)
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Figura 18. Requerimientos energéticos de calentamie nto para la segunda
generacion FUENTE: Autor
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Requerimientos energéticos de enfriamiento - 2da
generacion (MJ/h)
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Figura 19. Requerimientos energéticos de enfriamien to para la segunda
generacion FUENTE: Autor

Al igual que la primera generacion, los requerimientos de enfriamiento son
mayores gue los de calentamiento, indicando la disponibilidad de energia para ser
aprovechada. Esto ocurre para las tres rutas de segunda generacion, aunque la

diferencia entre enfriamiento y calentamiento varia de una ruta a la otra.

La implementacién de la red de intercambio de calor en cada una de las rutas
permite el ahorro del 67%, 87% y 81%, respectivamente, de servicios de
calentamiento y del 55%, 52% y 47%, respectivamente, en los servicios de
enfriamiento, para las rutas 1, 2 y 3. Por lo tanto, la ruta 2 presentaria los menores
requerimientos energéticos de calentamiento y enfriamiento con tan sélo 9 452
MJ/h y 56 638 MJ/h, respectivamente.

La transferencia de calor entre corrientes asciende a 77 806, 61 105 y 55 513
MJ/h, para las rutas 1, 2 y 3, respectivamente. En la ruta 3 la mayoria de la
energia transferida proviene del intercambiador de calor en la etapa Neutralizacion
y el reactor de pretratamiento y se distribuye en el intercambiador al comienzo de

la etapa Pretratamiento y en el flash posterior al reactor de pretratamiento. En la
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ruta 2 la mayoria de la energia transferida proviene y se dispone en los mismas
corrientes que la ruta 3. Adicionalmente, otra gran parte de la energia se transfiere
desde la segunda torre de destilacion hacia el intercambiador al comienzo de esta
etapa. En la ruta 1 la mayoria de la energia se transfiere desde los mismos
equipos que la ruta 2 y la primera torre de destilaciéon y se aprovecha en los
mismos equipos de la ruta 3 al igual que en el separador flash de la etapa

Hidrdlisis/Fermentacion.
Produccion conjunta

En las figuras 20 y 21 se observan los requerimientos energéticos de
calentamiento y enfriamiento, respectivamente, para las rutas de produccion

conjunta de bioetanol.

La ruta 1, al igual que en la segunda generacion, presenta los requerimientos mas
altos de calentamiento (cerca de 100 000 MJ/h), seguida muy de cerca por la ruta
2. Las necesidades de calentamiento en la ruta 1 estan distribuidas principalmente
entre los intercambiadores de calor iniciales de las etapas Clarificacion y
Pretratamiento y los separadores flash de las etapas Pretratamiento e
Hidrélisis/Fermentacién. En la ruta 2 se necesitan la mayoria de los servicios de
calentamiento en los intercambiadores iniciales de las etapas Destilacion,
Evaporacion y Pretratamiento y en el separador flash de la etapa Pretratamiento.
La mayor parte de los requerimientos de calentamiento de la ruta 3 se dividen
entre los intercambiadores de calor iniciales de las etapas Clarificacion y
Pretratamiento y el separador flash de la ultima.

Opuesto a la segunda generacién, la ruta 1 presenta los requerimientos
energéticos de enfriamiento mas bajos, equivalentes a aproximadamente 200 000
MJ/h. Le sigue la ruta 2 con aproximadamente el doble de la ruta 1, y la ruta 3 con
aproximadamente el triple de la ruta 1. En la ruta 1 casi la mitad de las corrientes
involucradas en los requerimientos de enfriamiento abarcan el 90% de los mismos,
distribuidos entre las etapas Evaporacion, Pretratamiento, Neutralizacién vy

Destilacion. En las ruta 2 y 3 ocurre algo diferente en las cuales so6lo una corriente,
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perteneciente a la primera torre de destilacion, representa el 70% y 64% de los
requerimientos de enfriamiento, para las rutas 2 y 3, respectivamente.

Requerimientos energéticos de calentamiento -
Produccion conjunta (MJ/h)
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Figura 20. Requerimientos energéticos de calentamie  nto para la produccion
conjunta FUENTE: Autor
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Requerimientos energéticos de enfriamiento -
Produccion conjunta (MJ/h)
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Figura 21. Requerimientos energéticos de enfriamien  to para la produccion
conjunta FUENTE: Autor

Conforme con los procesos de produccion de primera y segunda generacion, los
requerimientos energéticos de enfriamiento son mayores que los de
calentamiento. Lo cual indica que la produccién de bioetanol presenta una
disponibilidad de energia para ser aprovechada a través de las diferentes
corrientes del proceso, sin importar el tipo de proceso. Las mayores diferencias
entre enfriamiento y calentamiento, en orden descendente, las presentan la ruta 2,
3yl

El disefio de una red de intercambio de calor permite un ahorro mayor que en
primera y segunda generacion, siendo los requerimientos de calentamiento 3,5%;
6% y 2,4% del caso base, para las rutas 1, 2 y 3, respectivamente. Los
requerimientos energéticos mas bajos de calentamiento los presentaria la ruta 3
con 1 787 MJ/h. Adicionalmente, se reducirian los servicios de enfriamiento en un
48,5%; 14% y 18%, para las rutas 1, 2 y 3, respectivamente, exhibiendo la ruta 1
los menores requerimientos con aproximadamente 100 000 MJ/h. A pesar de los

menores requerimientos de calentamiento presentados por la ruta 3, en cuanto a
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los requerimientos energéticos combinados (calentamiento y enfriamiento), la ruta

1 presenta menores requerimientos que la ruta 3.

La implementacion de la red de intercambio de calor conllevaria la transferencia
de energia entre corrientes del proceso equivalente a 93 804 MJ/h, 82 924,y 73
605 MJ/h, para las rutas 1, 2 y 3, respectivamente. El nUmero de corrientes que
comparten energia entre si son mayores en la ruta 1 (42 corrientes) que en la ruta
2 (14 corrientes) y 3 (16 corrientes). En la ruta 1 el 63% de la energia transferida
entre corrientes paso desde el reactor de pretratamiento, el intercambiador inicial
de Neutralizacion y dos evaporadores hasta los separadores flash de
Pretratamiento e Hidrdlisis/Fermentacion y el intercambiador inicial de
Pretratamiento. En la ruta 2 el 80% de la energia se transfirié desde la primera
torre de destilacion y el reactor de Pretratamiento hasta el separador flash de
Pretratamiento y los intercambiadores de calor iniciales de Pretratamiento y
Destilacion. En la ruta 3 el 79% de la energia fluyo desde los mismos equipos que
la ruta 2 hasta los intercambiadores iniciales de Clarificacion y Pretratamiento y el

separador flash de Pretratamiento.

En la figura 22 se presenta la energia transferida entre las corrientes de cada
proceso, por medio de la creacion de redes de intercambio de calor. En las
columnas de segunda generacion se ha sumado la energia transferida en la
primera generacion, de modo que se pueda determinar si existe una mayor
transferencia en los procesos de produccién conjunta, en comparacion con los
procesos individuales. Los tres procesos de produccion conjunta exhiben mayor
transferencia de energia entre corrientes, comparado con la suma de los dos
procesos individuales. La diferencia entre la produccion conjunta y los procesos
individuales, para las rutas con SHF, SSF y SSCF, corresponde a 3 496, 9 317, 5
590 MJ/h, respectivamente. Esto significaria que en la eventualidad de producir
bioetanol de primera y segunda generacion, y adicionalmente implementar una red
de intercambio de calor, si se hace a través de un proceso conjunto (usando
cualquier de las tres tecnologias) se conseguiria una mayor reduccion en los

servicios industriales. La diferencia entre la produccion conjunta y los procesos
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individuales aparenta no ser muy grande, sin embargo, si se considera la cantidad
de horas en las cuales opera una planta por afio, y el nimero de afios que estaria

en operacion, estas cifras pueden llegar a ser indiscutiblemente relevantes.

Energia transferida entre corrientes (MJ/h)
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Figura 22. Transferencia de energia entre corriente s FUENTE: Autor
Relacién energia producida/energia requerida

Una variable importante a evaluar en un proceso es la relacion entre la energia
producida y la energia requerida para producir un bien, mas particularmente un
combustible. En la tabla 13 se pueden observar los resultados para cada una de

las rutas, teniendo en cuenta el proceso con y sin integracion energética.
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Tabla 13. Relacion energia producida/energia requer ida para las siete rutas

de produccién de bioetanol

Rutas Relacion

Caso base | Con integracién energética

1 0,72 2,10
2 0,38 1,15
3 0,62 4,61
4 0,66 3,45
5 0,58 16,79
6 0,63 10,45
7 0,76 32,11

FUENTE: Autor

Para el célculo de esta relacion se utilizé el poder calorifico del bioetanol,
equivalente a 26,952 MJ/kg (Boundy, Diegel, Wright & Davis, 2011) y la energia

gue necesita ser provista al proceso.

Es importante resaltar que los resultados sin integracién energética (caso base)
indican que el proceso no es energéticamente viable, presentando una similitud en
los valores encontrados por Ojeda Delgado (2011). Sin embargo, por medio de las
redes de intercambio de calor todos las siete rutas superan la barrera de la

viabilidad energética (relaciéon igual a 1).

La raz6n para el cambio notable entre el caso base y la aplicaciéon de las redes de
intercambio de calor es la gran cantidad de energia disponible en el proceso, tal

como se menciond previamente durante el analisis de la integracién energética.

Las rutas que mejores resultados presentan son las rutas de produccion conjunta
de bioetanol de primera y segunda generacion. Este resultado es congruente con
el resultado obtenido sobre la reduccién de requerimientos energéticos en estas
rutas, el cual evidencia una reduccion de los requerimientos energéticos de

calentamiento de por lo menos del 94%.
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Es importante de igual forma resaltar que el célculo de esta relacion es un proceso
altamente subjetivo ya que requiere de la decision de las variables que se van a
tomar para el calculo. Por ejemplo, un proceso puede tener mas de un producto
con alto contenido energético; los calculos de la relacion dependeran de qué se
considere como energia producida, es decir cuales de las corrientes de salida se

consideren como productos para la produccién de energia.
Comparacion con otros trabajos

Realizando una comparaciéon con otros trabajos parecidos, se encuentra que los
valores de irreversibilidades por kilogramo de etanol son muy similares a los
presentados por Ojeda Delgado (2011), en los cuales éstas se encuentran en un
rango entre 19 y 50 MJ/kg etanol. La razon de las diferencias entre su trabajo, en
el cual se evaltan rutas de produccion de bioetanol de segunda generacion, y el
trabajo presente se basa en las diferencias de configuracién de los procesos.
Igualmente, Ofori-Boateng y Teong Lee (2013) comparan pretratamientos para
materiales lignocelulosicos y reportan valores en los rangos de 13 a 19 MJ/kg
etanol. En el trabajo realizado por Modarresi, Kravanja & Friedl (2012) se observan
valores de servicios de enfriamiento y calentamiento en el mismo orden de
magnitud con alrededor de 100 000 MJ/h. Una vez realizada la integracion
energeética, se presentan valores de alrededor de 60 000 MJ/h. El trabajo realizado
buscaba analizar la produccion de bioetanol lignocelulésico adjunto a la
produccion de biometano y un sistema de cogeneracion, a partir de

aproximadamente 13 000 kg/h de material lignoceluldsico (paja de trigo).
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4. CONCLUSIONES

Por medio del presente trabajo se consiguid6 comparar procesos individuales de
produccion de bioetanol de primera y segunda generacion con sus respectivos
procesos de produccién conjunta de bioetanol. La comparacién fue realizada con
ayuda de las metodologias de analisis exergético e integracion de procesos.
Conformemente, se identificaron los principales focos de pérdida de exergia y los

procesos que contribuyen a la mayor parte de los requerimientos energéticos.

La implementacion de las rutas de produccion de bioetanol de segunda
generacion en la industria actual contribuiria a aumentar la produccion hasta
alcanzar aproximadamente un 400% del valor actual. Adicionalmente, por medio
de los procesos de produccion conjunta ocurre una reduccion en los

requerimientos de agua y la produccién de vinazas.

Las irreversibilidades para las 7 rutas de produccion de bioetanol son 17,89; 20,7;
19,31; 15,71; 18,12; 19,85 y 17,52 MJ/kg etanol, respectivamente. Por ende, la
tecnologia de hidrolisis/fermentacion SSCF demuestra presentar la menor
cantidad de irreversibilidades (rutas 4 y 7). En lo que respecta a la comparacion
entre produccion conjunta y procesos individuales, la produccién conjunta con
tecnologia SHF disminuye las irreversibilidades por kilogramo de etanol, contrario
a SSF y SSCF en las cuales aumenta. Es importante resaltar que los servicios
industriales  contribuyen significativamente a la generacibn de estas
irreversibilidades, con valores que varian entre 30% y 58% para las siete rutas de
produccion de bioetanol. De igual forma, cabe mencionar que una de los procesos
gue mas conlleva la pérdida de exergia es el cambio de fase del agua entre vapor

y liquido, ya que el vapor posee 10 veces mas exergia quimica que el liquido.

Las eficiencias exergéticas globales para las 7 rutas de produccion de bioetanol
son 37,13%; 4,92%; 2,64%; 10,33%; 11,36%; 10,16% y 17,41%, respectivamente.
A pesar de valores bajos de eficiencias exergéticas globales, las etapas de los

procesos, en su mayoria, presentan eficiencias exergéticas altas, excepto la etapa
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Neutralizacién. De forma consecuente con el anterior parrafo, la tecnologia SSCF
presenta mejores eficiencias exergéticas que las otras dos tecnologias.

La creacioén de las redes de intercambio disminuy6 los requerimientos energéticos
en todas las 7 rutas de produccion de bioetanol. La reduccion en los servicios de
enfriamiento correspondié al 17%, 55%, 52%, 47%, 49%, 14% y 18%,
respectivamente. La reduccion en los servicios de calentamiento ascendié al 65%,
67%, 87%, 81%, 97%, 94% y 98%, respectivamente.

La transferencia de calor por medio de las redes de intercambio de calor fue
mayor en las rutas de produccion conjunta de bioetanol, comparada con la suma
de la transferencia de calor de la primera y segunda generacion. Adicionalmente,
la tecnologia SHF permite una mayor transferencia de calor entre corrientes del
proceso. En la segunda generacion, la ruta con tecnologia SSF presenta los mas
bajos requerimientos energéticos combinados, antes y después de la integraciéon
energética, seguida muy de cerca por SSCF. En la produccion conjunta de
bioetanol, la ruta con tecnologia SHF presenta los mas bajos requerimientos
combinados, antes y después de la integraciébn energética. Finalmente, es
relevante mencionar que los servicios de enfriamiento superan a los servicios de
calentamiento para cada una de las 7 rutas de produccion de bioetanol, indicando

la cantidad de energia disponible a traves de las corrientes de los procesos.

Con base en lo anterior, se concluye que los procesos de produccion conjunta de
bioetanol son los méas adecuados para aumentar la produccion de este
biocombustible en el pais, debido a la disminucién en los requerimientos de agua,
menores requerimientos de calentamiento y mejores eficiencias exergéticas que el
proceso de segunda generacion por aparte. En particular la tecnologia SSCF, la
cual presenta mejores eficiencias exergéticas y los menores requerimientos de

calentamiento.

Finalmente, se puede estimar la validez de los resultados encontrados en este
trabajo debido a la similitud encontrada con los resultados de trabajos similares en

los cuales se aplican las herramientas aplicadas en este trabajo.
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5. RECOMENDACION

Con el objetivo de obtener resultados mas cercanos a la realidad se recomienda
realizar simulaciones de estos procesos en estado dinamico, de forma que se
puedan observar las variaciones en las variables mas importantes de operacién y
la produccion final de bioetanol. Esto daria un mayor entendimiento de cémo se

estaria aprovechando la energia en los diferentes procesos.
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ANEXO B

DIAGRAMAS DE FLUJO PARA LA RUTA 2: GENERAL Y POR ETAPAS
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ANEXO C
DIAGRAMAS DE FLUJO PARA LA RUTA 3: GENERAL Y POR ETAPAS

(Las etapas Pretratamiento, Neutralizacion y Destilacion-Tamices moleculares son las mismas presentadas en el

anexo B
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ANEXO D
DIAGRAMAS DE FLUJO PARA LA RUTA 4: GENERAL Y POR ETAPAS

(Las etapas Pretratamiento, Neutralizacion y Destilacion-Tamices moleculares son las mismas presentadas en el

anexo B)
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ANEXO E

DIAGRAMAS DE FLUJO PARA LA RUTA 5: GENERAL Y POR ETAPAS

(Las etapas Molinos, Clarificacion, Fermentacion y Destilacion-Tamices moleculares son las mismas presentadas en
el anexo A)
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ANEXO F

DIAGRAMAS DE FLUJO PARA LA RUTA 6: GENERAL Y POR ETAPAS

(Las etapas Molinos, Clarificacion, Fermentacion y Destilacion-Tamices moleculares son las mismas presentadas en
el anexo A)

(Las etapas Tachos, Pretratamiento y Neutralizacién son las mismas presentadas en el anexo E)
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ANEXO G
DIAGRAMAS DE FLUJO PARA LA RUTA 7: GENERAL Y POR ETAPAS
(Las etapas Fermentacion y Destilacion-Tamices moleculares son las mismas presentadas en el anexo A)

(Las etapas Tachos, Pretratamiento y Neutralizaciéon son las mismas presentadas en el anexo E)
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ANEXO H

SERVICIOS INDUSTRIALES PARA EL CASO BASE, RED DE INTERCAMBIO DE CALOR, CURVAS COMPUESTAS Y
GRAN CURVA COMPUESTA PARALARUTA 1
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Composite Curves
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Grand Composite Curve
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ANEXO |

SERVICIOS INDUSTRIALES PARA EL CASO BASE, RED DE INTERCAMBIO DE CALOR, CURVAS COMPUESTAS Y
GRAN CURVA COMPUESTA PARA LA RUTA 2
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Composite Curves
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Grand Composite Curve
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ANEXO J

SERVICIOS INDUSTRIALES PARA EL CASO BASE, RED DE INTERCAMBIO DE CALOR, CURVAS COMPUESTAS Y
GRAN CURVA COMPUESTA PARA LARUTA 3
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Composite Curves
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Grand Composite Curve
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ANEXO K

SERVICIOS INDUSTRIALES PARA EL CASO BASE, RED DE INTERCAMBIO DE CALOR, CURVAS COMPUESTAS Y
GRAN CURVA COMPUESTA PARA LARUTA 4
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Composite Curves
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Grand Composite Curve
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ANEXO L

SERVICIOS INDUSTRIALES PARA EL CASO BASE, RED DE INTERCAMBIO DE CALOR, CURVAS COMPUESTAS Y
GRAN CURVA COMPUESTA PARA LARUTA S
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Grand Composite Curve
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ANEXO M

SERVICIOS INDUSTRIALES PARA EL CASO BASE, RED DE INTERCAMBIO DE CALOR, CURVAS COMPUESTAS Y
GRAN CURVA COMPUESTA PARA LARUTA 6
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Grand Composite Curve
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ANEXO N

SERVICIOS INDUSTRIALES PARA EL CASO BASE, RED DE INTERCAMBIO DE CALOR, CURVAS COMPUESTAS Y
GRAN CURVA COMPUESTA PARA LA RUTA 7
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Grand Composite Curve
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ANEXO O

EXERGIAS QUIMICAS ESPECIFICAS PARA CADA COMPUESTO

Componente
Etanol

Agua (I)

Agua (9)

CO,

Glucosa
Sulfato de calcio
Xilosa
Celulosa
H,SO,
Hemicelulosa
Lignina

CaO

Oxigeno
Amoniaco
Acido acético
Acido succinico
Glicerol
Furfural
Hidroxido de calcio
Celobiosa
Acido lactico
Yoduro de potasio
Celulasa

S. cerevisiae
Z. mobilis
Cenizas
Sacarosa
Sorbitol
Acetaldehido
Propanol
Butanol
Pentanol

Eter

Exergia especifica (kJ/mol)

1 250,98
0,9005
9,49127
19,096
2 793,2006
8,6
1 835,31136
3 404,43
108,57456
2 826,64
3 449,525373
110,2
3,97
337,9
908
1609,4
1 705,66437
2 338,71
53,7
6 007,8
1541,71776
129,056174
145,653404
2 671,9644
2 671,9644
0,5
6 007,8
3196,3
1163,3
2010
2 655
3311,7
2 661

Fuente: Karamarkovic & Karamarkovic, 2009; Teng, Lee & Mohamed, 2010;
Velasquez Arredondo, Ruiz Colorado & Oliveira Junior, 2009; Wall, 2009; Zhong,

Peters & de Swaan Arons, 2002
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ANEXO P

EJEMPLO DE CALCULO DE LAS IRREVERSIBILIDADES PARA UN EQUIPO

Como ejemplo se tomara el equipo M-112 de la etapa Pretratamiento de la
Produccion conjunta de bioetanol, el cual puede ser observado en el Anexo 5-
Etapa Pretratamiento

Las corrientes de entrada del equipo son BAGAZO y PRE-2
La corriente de salida es PRE-3

Para el calculo de las irreversibilidades se aplica la ecuacién 7 (Pereira Hernandez
& Albarracin Caballero, 2010):

Irreversibilidades = Ex in — Ex out + ExQ + ExW  (7)
Donde:

» Exin: Exergia de las corrientes que entran

» Exout: Exergia de las corrientes que salen

* ExQ: Exergia asociadas a la transferencia de calor
* EXW: Exergia asociada a la corriente eléctrica

Es importante resaltar que la exergia puede entrar o salir del sistema no soélo por
corrientes de materia sino también por corrientes de energia.

Para el célculo de la exergia de las corrientes que entran y salen del proceso se
utilizan las ecuaciones 1, 2 y 3, mencionadas en la seccion 2.2. dedicada al
analisis exergético.

Para el célculo de la exergia de las corrientes de energia se utilizan las
ecuaciones 8 y 9 (Dincer & Rosen, 2007)

ExQ =(1-2)+Q (8)
ExW =w (9)

Donde:

To: Temperatura de referencia
T: Temperatura

Q: Calor transferido

W: Trabajo realizado
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El estado de referencia fue establecido como Presién: 1 atm y Temperatura: 25 C

Para la corriente BAGAZO se calcula la exergia fisica y quimica a partir de los
siguientes datos calculados con el simulador y el Anexo 15:

e m=12.838,2494 kg/h
e h=-12.059,9196 kJ/kg
e hp=-12.227,7037 kJ/kg
e S$=-16,3231 kJ/kg-K

e Sp=-16,6556 kJ/kg-K
e T,=298K

* n=437,7821 kmol/h

* Xecelulosa = 0,03598

*  Xhemicelulosa = 0,02304

b Xlignina = 0,03050

*  Xceniza= 0,04609

*  Xagua=0,8629

*  Xsacarosa= 0,001375

A patrtir de estos datos se obtiene:

» Exergia fisica = 881.004 kJ/h
» Exergia quimica = 131.540.353 kJ/h

Se repite el procedimiento para calcular los valores de las otras dos corrientes y se
obtiene:

Corriente PRE-2:

» Exergia fisica = 0 kd/h
» Exergia quimica = 101.693 kJ/h

Corriente PRE-3:

» Exergia fisica = 784.938 kJ/h
» Exergia quimica = 131.613.485 kJ/h

Se toman estos datos y se introducen en la ecuacién 7 y se obtiene:
Irreversibilidades = 124.627 kJ/h

Este proceso se repite para cada corriente y equipo de los procesos.
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ANEXO Q

DESCRIPCION DE LAS ETAPAS POR MEDIO DE LOS EQUIPOS QUE LAS
CONFORMAN

MOLINOS:

Se utilizan molinos, separadores y mezcladores en serie con el objetivo de triturar
y separar el jugo del bagazo de cafa. En procesos como las rutas 5, 6 y 7 también
es posible que se encuentren mezcladores y/o intercambiadores para recolectar
corrientes de agua y vapor provenientes de otras etapas. Esto ocurre también para
las etapas Clarificacion y Evaporacion.

CLARIFICACION:

Se utilizan intercambiadores de calor para aumentar la temperatura del jugo
proveniente de la etapa Molinos. Adicionalmente, se utilizan mezcladores para
agregar agentes floculantes a la corriente principal con el objetivo de separar la
cachaza del jugo que sale de la etapa.

EVAPORACION:

La corriente que proviene de la etapa Clarificacion pasa por una serie de
evaporadores que la concentran. Por medio de intercambiadores de calor se
condensan los vapores de agua resultantes para ser utilizados en otras etapas.

TACHOS:

El jugo concentrado proveniente de la etapa Evaporacién se dispone para la
produccion de azucar. Adicionalmente, por medio de centrifugas se separa el
azucar de las mieles residuales, las cuales seran utilizadas para la produccion de
bioetanol. Finalmente, se utiliza un mezclador para recolectar los vapores
residuales de los tachos.

FERMENTACION:

Se utiliza un intercambiador para ajustar la temperatura de la corriente proveniente
de Tachos, la cual es posteriormente fermentada en el reactor, produciendo
bioetanol y COs,.

PRETRATAMIENTO:

El bagazo de cafia proveniente de la etapa Molinos es mezclado con &cido
sulfdrico. A continuacion, la corriente resultante entra al reactor de pretratamiento
para convertir la hemicelulosa en xilosa, principalmente. Se utiliza un flash para la
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separaciéon de sélidos y gran parte de liquidos y gases. Los primeros pasan a la
etapa de Hidrdlisis/Fermentacion. Los Ultimos pasan a la etapa de Neutralizacion.

NEUTRALIZACION:

La corriente de gases y liquidos que entra a la etapa pasa por un intercambiador
de calor para reducir la temperatura hasta el valor necesario para llevar a cabo las
reacciones de neutralizacion en el reactor. Esta corriente es posteriormente
llevada a la etapa Hidrolisis/Fermentacion

HIDROLISIS/IFERMENTACION:

Las corrientes provenientes de las etapas Pretratamiento y Neutralizacion son
mezcladas. También se utilizan mezcladores para agregar los microorganismos
como la celulasa, Saccharomyces cerevisiae y Zymomonas mobilis, agua y
amoniaco. Dependiendo de la tecnologia (SHF, SSF y SSCF), la corriente entra a
los reactores de Hidrdlisis y Fermentacion, o a un solo reactor encargado de
hidrolizar la celulosa y fermentar las hexosas y pentosas o soélo las primeras. En el
caso de SHF se utiliza un flash posterior a la fermentacion de pentosas para
recuperar la glucosa para ser fermentada posteriormente. Dependiendo de la
tecnologia, es posible el uso de un mezclador para obtener una sola corriente
final.

DESTILACION:

A esta etapa entran las corrientes provenientes de la etapa Fermentacion y/o
Hidrdlisis/Fermentacion. Se utiliza un absorbedor para recuperar parte del etanol
que se va en la corriente de CO,. Posteriormente se ajusta la temperatura en un
intercambiador de calor y entra a la columna de concentracion. El producto en el
tope de la torre pasa por un nuevo intercambiador y posteriormente se ingresa a la
columna de rectificacion. Finalmente el producto que sale en el tope de la ultima
torre de destilaciéon es llevado a los tamices moleculares. Dependiendo del
proceso, es posible el uso de un intercambiador de calor y un divisor para ajustar y
separar las vinazas resultantes de la torre de concentracion.
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