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RESUMEN

Una biorrefineria es una estructura que integra procesos de produccion de combustibles
y productos quimicos a partir de biomasa. Esto permite el uso eficiente de las materias
primas y los procesos, integrando la generacion de energia con la fabricacion de una
amplia gama de productos de alto valor agregado, lo que generard una nueva cadena de
valor ambiental y econémicamente sostenible. El concepto de biorrefineria forestal es
analogo al de refinerias de petréleo, que producen maltiples combustibles y productos a
partir del petréleo, pero planteando su implantacion a partir de biomasa lignocelulésica
mediante conversion quimica, termoquimica y bioldgica de la biomasa podrian obtenerse
bioproductos, biomateriales, quimicos, plasticos, energia, etanol, biogas, carbdn, otros

combustibles.

En el Noreste Argentino (NEA), los residuos foresto industriales y agroindustriales
constituyen recursos naturales renovables disponibles en grandes cantidades y de bajo
costo y no se aprovechan adecuadamente, tal es el caso del bagazo de cafia de aztcar y el
aserrin de pino. Por ello, la biomasa lignoceluldsica se revela como una fuente importante

de materias primas.

En el presente trabajo, mediante una extensa revision bibliografica, disefio de diagramas
de flujos, balances de masa y energia, modelizacion y simulacién, integracion energética
y de procesos y analisis econdmicos, se desarrollaron y analizaron esquemas
seleccionados de biorrefineria aplicados a pequefias escalas, considerando el contexto
local (pudiendo extenderse su aplicacion a otros residuos lignocelulésicos y otras
regiones de Argentina y fuera del pais). Como resultado de este analisis, se identificaron
rutas de procesamiento promisorias, desafios para el desarrollo de la cadena de valor, y
riesgos que se deben considerar para que la inversién en biorrefinerias forestales y

agroindustriales resulten atractivas.

A partir del bagazo de cafia de azucar, se desarrollé un modelo cinético del proceso de
autohidrolisis el cual fue optimizado (condiciones de tiempo y temperatura) teniendo en
cuenta el consumo energético del proceso y la solubilizacién de azlcares. En una primera
parte, se analizaron esquemas de biorrefinerias para obtener diversos productos a partir
de la fraccion hemiceluldsica (jarabe de xilosa, furfural, xilitol) y lignocelulésica (MDF
y generacion energética). Considerando una pequefia escala de 15.000 toneladas de
bagazo al afio, se determind que la produccion de xilitol junto a la generacidn energética
0 produccién de MDF, podrian significar una alternativa atractiva si se optimizaran los
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procesos (TIR 11,2 % para ambos casos, para una inversion aproximada de 32,6 y 47,6
millones de dolares). En una segunda parte, se propuso una reduccion en la relacién
liquido-sélido del proceso de autohidrélisis lo que produjo una disminucion del consumo
energético en los procesos de autohidrélisis y evaporacion (20 % comparando la segunda
parte respecto de la primera). Se determind que la alternativa de xilitol y pellets es la
alternativa mas rentable (TIR de 11,8 % y una inversion de 32,1 millones de délares).
Ademas, se determind la minima escala de produccién para obtener una TIR considerada
aceptable (15 %). Los resultados muestran que se necesitarian procesar 20.000
toneladas/afo para xilitol y pellets y 50.000 toneladas/afio para xilitol y etanol.

Se realiz6 un andlisis de sensibilidad para los esquemas propuestos para el bagazo de cafia
de azGcar como materia prima. Se determino que el precio del producto final y el costo
del vapor son factores que tienen gran influencia en el valor de la TIR.

Al igual que para el bagazo de cafa de azucar, se desarrollaron esquemas de valorizacion
para el aserrin de pino. Se propuso la obtencion de &cidos carboxilicos a partir de la
fraccion hemicelulosica (&cido levulinico, acido férmico y furfural) y produccion de
vapor y pellets a partir de la fraccion lignocelulésica. Se determiné que, para una pequefia
escala de produccion (128.800 ton/afio), la produccion de &cidos carboxilicos y de vapor
de proceso significarian una alternativa atractiva de valorizacion del aserrin de pino (TIR
de 16,2 %), ademas se lograria una mejora en la TIR si se realiza la integracion energética
de las corrientes (TIR de 16,6 %), implicando una inversion de capital aproximada de
72,7 millones de USD. Mediante un analisis de sensibilidad, se determin6 que, entre los
parametros de costos, el precio de comercializacion del acido levulinico es el factor mas

importante, seguido por el costo del vapor.

Adicionalmente, como una estrategia de reduccion de costos se analizo la integracion en
masa por la via de la recirculacion del licor en el proceso de hidrolisis acida. Se determind
que podria significar una alternativa interesante en la reduccion de consumos energéticos,
insumos, materias primas y el tamafio del equipamiento requerido. Se determind que es
posible reducir casi en un 50 % del costo de operacion (teniendo en cuenta los procesos
de hidrdlisis &cida y evaporacién) del licor con azucares concentrados (166 g de

azucares/L).

De los esquemas analizados se determind que existen alternativas de valorizacion para
los residuos analizados (bagazo de cafia de azUcar y aserrin de pino) que podrian ser
implementados en las cadenas productivas regionales. Se determiné que existen
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estrategias de reduccion de costos (integracion energética y recirculacion) que podrian

mejorar los indicadores econdémicos de los procesos analizados.

viii



ABSTRACT

A biorefinery is a structure that integrates the production processes of fuels and chemical
products from biomass. Above mentioned allows the efficient use of raw materials and
processes, integrating energy generation with the manufacture of a wide range of products
with high added value that will generate a new environmental and economically
sustainable value chain. The concept of forest biorefinery is analogous to that of oil
refineries, which produce multiple fuels and products from oil. Considering the
biorefinery implantation from lignocellulosic biomass through chemical, thermochemical
and biological conversion could be obtained several bioproducts, biomaterials, chemicals,
plastics, energy, ethanol, biogas, coal, and other fuels.

In the Northeast of Argentina (NEA), industrial and agroindustrial forestry residues are
renewable natural resources available in large quantities and at low cost. Those residues
are not adequately exploited, such as sugarcane bagasse and pine sawdust. Therefore,

lignocellulosic biomass is revealed as an important source of raw materials.

In the present work, it has been made an extensive literature review, flow diagrams
design, mass and energy balances, modeling and simulation, energy and process
integration and economic analysis. In addition, there were developed and analyzed
biorefinery schemes applied at small scales considering the local context (its application
can be extended to other lignocellulosic residues, other regions of Argentina and outside
the country). As a result of this analysis were identified: promising processing routes,
challenges for the development of the value chain, and risks that must be considered; so

that investment in forestry and agro-industrial biorefineries be attractive.

From the bagasse of sugarcane, a kinetic model of autohydrolysis process was developed
and optimized (time and temperature conditions) taking under consideration the energy
consumption of the process and sugars solubilization. In the first part, biorefinery
schemes were analyzed to obtain several products from the hemicellulosic fraction
(xylose syrup, furfural, xylitol) and lignocellulosic fraction (MDF and energy
generation). A small scale of 15,000 tons of bagasse per year was considered for xylitol
production together with energy generation, or MDF production could be an attractive
alternative if the processes were optimized (IRR 11.2% for both cases, for an investment
of approximately 32.6 and 47.6 million of USD). In a second part, a reduction in the

liquid-solid ratio of the autohydrolysis process was proposed, which produced a decrease



in energy consumption in processes of autohydrolysis and evaporation (20 % less with
respect to the first part of the analysis). It was determined that the alternative of xylitol
and pellets is the most profitable alternative (IRR of 11.8 % and an investment of 32.1
million USD). In addition, the minimum production scale was determined to obtain an
IRR considered acceptable (15 %). The results show that it would be necessary to process
20,000 tons/year for xylitol and pellets and 50,000 tons/year for xylitol and ethanol.

A sensitivity analysis was carried out for the sugarcane bagasse schemes proposed. It
allowed determining that the price of the final product and the steam cost are the factors
that have a great influence on the IRR value.

As for sugarcane bagasse, recovery schemes were developed for pine sawdust as well.
From pine sawdust, it was proposed to obtain carboxylic acids from the hemicellulosic
fraction (levulinic acid, formic acid and furfural) and to produce steam and pellets from
the lignocellulosic fraction. It was determined that, for a small production scale (128,800
tons / year), the production of carboxylic acids and process steam would is an attractive
alternative for the recovery of pine sawdust (TIR of 16.2%), as well as an improvement
in the IRR if the energy integration of the currents is realized (IRR of 16.6%), implying
a capital investment of approximately 72.7 million USD. Through a sensitivity analysis,
it was determined that, among cost parameters, the selling price of levulinic acid is the

most important factor, followed by the cost of steam.

Additionally, as a cost reduction strategy, mass integration was analyzed through the
liquor recirculation in the acid hydrolysis process. It was determined that it could be an
interesting alternative in the reduction of energy consumption, inputs, raw materials and
the size of the equipment required. It was determined that it is possible to reduce almost
50 % of the operating cost (taking into account the processes of acid hydrolysis and

evaporation) of the liquor with concentrated sugars (166 g /L of sugars).

From the analyzed schemes, the alternatives for the valorization of the analyzed waste
(bagasse of sugarcane and pine sawdust) were determined which could be implemented
in the productive regional chains. Strategies were determined for cost reduction (energy
integration and recirculation) that could improve the economic indicators of the processes

analyzed.
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1. OBJETIVOS



1.1 HIPOTESIS

La Hipdtesis de trabajo es que se pueden obtener productos de alto valor a partir de
residuos forestales de la Region del Noreste Argentino (NEA), aprovechando
integralmente estos materiales lignocelul6sicos mediante la utilizacion de procesos de

fraccionamientos eficientes, econdmicos y de baja contaminacion.

1.2 OBJETIVO GENERAL

El objetivo general de este trabajo es analizar la viabilidad técnico-econémica de
diferentes esquemas de biorrefineria de residuos de industrializacion primaria de la
madera y agroindustriales a partir de las propuestas tecnoldgicas planteadas en el Instituto
de Materiales de Misiones y en base a informacion actualizada en diversas bases de datos
especializadas, adaptando y combinando procesos de separacion y purificacion, para
lograr su aprovechamiento integral en la produccion de productos intermedios,
biomateriales, productos quimicos y energéticos. Estos esquemas deben cumplir la

condicién de ser ambientalmente amigables y aplicables a escala PYME.

1.3  OBJETIVOS ESPECIFICOS

1.  Seleccionar las biomasas a estudiar, de acuerdo a la disponibilidad y oportunidad
de valorizacion. Se seleccionaran al menos una biomasa de cada tipo.

2. Realizar una pre-seleccién del conjunto de productos a obtener que valoricen las
fracciones de la biomasa. Los productos integrantes de cada conjunto deberan ser
productos promisorios seleccionados con base en la experiencia del grupo y al
andlisis de la bibliografia, y adecuados para la realidad local y la escala de
produccién. Para cada biomasa, se seleccionaran al menos dos conjuntos de
productos para su analisis.

3. Para cada conjunto de productos, proponer esquemas tecnoldgicos para su
obtencién. Se disefiaran y modelaran las operaciones unitarias, para lo cual se
plantearan los balances de masa y energia.

4.  Analizar alternativas para la minimizacién de consumos de las materias primas y
energia. Haciendo uso de los modelos obtenidos, se efectuara la optimizacion de

algunos de los pardmetros de operacion de los procesos involucrados.



Para cada uno de los conjuntos considerados, se estimaran los flujos costos-
ingresos, la sensibilidad de la economia del proyecto para el desempefio técnico
deseado y el rendimiento econémico de los esquemas seleccionados en el marco de

las consideraciones econdmicas y parametros adoptados.



2. BIOECONOMIA Y BIORREFINERIA



2.1 El concepto de bioeconomia

El concepto de bioeconomia es una respuesta a la creciente demanda de la poblacién
mundial de materias primas y energia. La necesidad de disminuir la dependencia de
materias primas provenientes de recursos fosiles no renovables y las consecuencias del
cambio climatico requiere del uso de las nuevas tecnologias en los sectores productivos
tradicionales que permita sustituir el modelo de industrializacion actual (parcial o
totalmente) mediante el uso eficiente de los recursos naturales y el desarrollo de patrones
productivos mas sostenibles desde el punto de vista econémico, social y ambiental.

En la bibliografia consultada, la bioeconomia ha sido definida de distintas maneras, sin
embargo, todas estas definiciones tienen como idea central el aprovechamiento y la
gestion sustentable de recursos renovables de base bioldgica para la produccion de
alimentos, bioproductos y energia [1], [2]. La bioeconomia puede considerarse como una
transicion industrial global hacia la utilizacion sostenible de los recursos renovables
acuaticos y terrestres en energia, productos intermedios y productos finales, para obtener

beneficios econdmicos, ambientales, sociales y nacionales [3].

Este tipo de economia comprende a varios sectores (forestal, agricola, de alimentos,
farmacéutico, produccion de pulpay papel) y parte de la industria quimica, biotecnoldgica
y energética [4]. La bioeconomia también puede ser vista como una estrategia utilizada
por la sociedad para luchar contra los problemas urgentes como el cambio climatico, la
competencia por los recursos naturales, la necesidad de la creacidon de nuevos puestos de

trabajo y el desarrollo de las economias regionales [5].

A nivel mundial, se estima que mas del 90 % de los productos derivados del petréleo
podrian ser reemplazados por materias primas renovables. Las proyecciones muestran
que para el afio 2030 un tercio de los productos quimicos y materiales y la mitad del
mercado farmaceéutico estara basadas en estas materias primas [6]. En los ultimos afos,
se han dado pasos importantes en este sentido. Sin embargo, actualmente, solamente una
pequefia parte de la economia de la Unién Europea (5 %) y los Estados Unidos (12 %)

estan basados en la bioeconomia [7], [8].

La volatilidad de los precios de las materias primas derivadas del petrdleo y de la biomasa
y la fluctuacion de la demanda de estas materias primas requieren de sistemas capaces de

ser competitivos en el largo plazo y que puedan soportar estas fluctuaciones [9].



Algunas politicas innovadoras dirigidas a la reduccion de residuos, el reemplazo de
bioproductos a sus homdlogos fésiles, y la reduccion de la emisiones de los gases de

efecto invernadero estan siendo desarrolladas con el apoyo de diferentes gobiernos [9].

En las economias de América Latina, la bioeconomia ha comenzado a tener un rol
importante en (i) el desarrollo y consolidacion del sector de las biorrefinerias basadas a
la produccion de biocombustibles (etanol y biodiesel, principalmente), y (ii) el
incremento de la produccién de distintos bioproductos mediante las biorrefinerias
(fertilizantes, bioplasticos, surfactantes, colorantes, lubricantes, etc.) [10].

En Argentina, la bioeconomia representé el 15,4 % del producto bruto interno (PBI) en
el afio 2012 (valor agregado de 72.600 millones de dolares): sector primario (58 %) e
industria manufacturera (42 %). Los biocombustibles representan solo el 3% de la
bioindustria (79,5 % biodiesel, 12 % etanol de cafia de azucar y 8,5 % biogéas). La mayor
parte de esta actividad (97 %) se da por fuera del sector de los biocombustibles: alimentos
y bebidas (36,4 %), complejo aceitero (27,1 %), otros bioproductos (16,4 %), pulpa y
papel (11,9 %), cuero y sus derivados (5,4 %), y biocombustibles (3 %). Una de las

ventajas de Argentina es su gran competitividad en la produccion de biomasa [10].

2.2 La biorrefineria y su relacion con la bioeconomia
2.2.1 El concepto de biorrefineria

El concepto de biorrefineria se basa en el uso eficiente del potencial total de la materia
prima renovable para generar, ademas de los productos tradicionales, una gama de
productos quimicos de alto valor agregado y energia [11]. En la bibliografia, se han
encontrado numerosas definiciones de biorrefineria, que en general sefialan que la
sostenibilidad, la integracién de los procesos y la produccién de multiples productos con

valor agregado son elementos claves de esta tecnologia [12]-[16].

El término “biorrefineria” apareci6 en la década de los "90, como una respuesta a: (i) la
necesidad de utilizar la biomasa de una manera mas racional y limpia, (ii) la demanda
energética, (iii) la necesidad de diversificacion de productos, de manera de hacer frente
al crecimiento de la competencia a nivel global [17]-[19]. De acuerdo con la Agencia
Internacional de Energia (AIE) una biorrefineria es el tratamiento sostenible de la

biomasa en un espectro de productos comercializables y energia.



El concepto de biorrefineria seria el analogo al concepto de una refineria de petréleo
(Figura 2.1), donde se fracciona el petréleo crudo y de cada fraccidn se puede obtener una
variedad de productos, aprovechando completamente esta materia prima [16]. De la
misma manera, el objetivo de una biorrefineria es transformar los diferentes componentes
de biomasa (azUcar, almidon, lipidos, celulosa, hemicelulosas y lignina) en bioproductos
como combustibles, energia y productos quimicos a través de una combinacion de
tecnologias y procesos que permitan el aprovechamiento integral de la biomasa y con la
minima produccion de residuos [13]-[15], [20], [21]. La combinacion procesos,
operaciones y reacciones y la integracion de los procesos de transformacion bioquimicas,
termoquimicas y mecanicas para maximizar la productividad de la biomasa favorece la

simbiosis industrial [22].

MATERIAL PRIMA FOSIL | REFINERfADE | .| PRODUCTOS
> Petroleo crudo | L) PETROLEO | U000 |5 Combustibles
» Materiales (polimeros)
» Quimicos (petroquimicos,
lubricantes, ceras, ete.)
MATERIAL PRIMA — r—— PRODUCTOS
RENOVABLES -' [ BIORREFINERIA 1 w » Combustibles (etanol,
» Cultivos diesel, calor energia, ete.)
» Biomasa maderera » Materiales (biopolimeros)
» Residuos » Quimicos (biolubricantes,
agroindustriales solventes, ete.)

» Residuos foresto
industriales

» Biomasa acuatica

7 Residuos municipales

Figura 2.1. Comparacion entre la refineria de petréleo y la biorrefineria.

Las biorrefinerias pueden clasificarse en funcion a su integracion y en funcién a la materia
prima que emplean. Segln su integracion, se pueden clasificar en primera, segunda y
tercera fase (o Phase I, Il y 111, segun la bibliografia) [17], [22]-[25]. Las biorrefinerias
de primera fase son aquellas en las que el grado de integracién y la flexibilidad del sistema
practicamente no existen. Como materia prima utilizan granos de maiz y cereales a través
de la molienda seca para producir etanol y biodiesel. Un ejemplo de esto es la produccion
de biodiesel a partir de girasol. El aceite se extrae de las semillas y luego es
transesterificado a ésteres metilicos de acidos grasos (biodiesel) y glicerina (como

subproducto) usando un catalizador de alcohol [26], [27].



Las biorrefinerias de segunda fase también emplean granos y cereales como materia
prima, sin embargo, pueden producir ademas, una pequefia variedad de otros productos

[23], [28] como por ejemplo etanol, azlcar y electricidad.

Las biorrefinerias de tercera fase constituyen el objetivo comun de todas las corrientes de
pensamiento centradas en el concepto de biorrefineria. Se basan en la utilizacién integral
de la materia prima lignocelulésica para obtener diferentes tipos de productos Utiles de

manera de aprovechar todos los componentes de la biomasa.

Las biorrefinerias pueden clasificarse ademas, teniendo en cuenta la materia prima que
utilizan, en primera generacion, segunda generacion y tercera generacion [29]. La primera
generacién utiliza cultivos destinados a la alimentacion [30]; la segunda generacion
utiliza materiales lignocelulosicos foresto y agroindustriales, y cultivos no comestibles
[30]; y la tercera generacion utiliza algas y microorganismos [9]. En una biorrefineria de
segunda generacion, la biomasa se puede separar en tres fracciones, celulosa,

hemicelulosas y lignina (por medio de digestion quimica o hidrélisis enzimética).

Con la celulosa y las hemicelulosas es posible producir un gran nimero de productos tales
como combustibles y productos quimicos. Actualmente, las hemicelulosas y la lignina
practicamente no son aprovechadas y/o valorizadas. En el caso de la lignina, suele
emplearse como combustible para generar vapor o electricidad [22]. El aprovechamiento

de esta fraccion en el contexto de las biorrefinerias tiene un futuro promisorio [31]-[33].

2.2.2 Las materias primas lignocelulésicas

La biomasa lignocelulésica es la mayor fuente de material organico renovable en la Tierra
y pueden clasificarse segun su especie en: coniferas (maderas de fibra larga), latifoliadas
(maderas de fibra corta) y gramineas (plantas anuales, cereales, otros) [34]. Segln su
origen, puede ser agrupada en los siguientes tipos principales: especies implantadas,

residuos agroindustriales, cultivos energéticos y materiales lefiosos (Tabla 2.1).



Tabla 2.1. Principales tipos de biomasa lignocelulésica [16].

Biomasa Lignoceluldsica

Coniferas Pino, abeto, otros
Latifoliadas Eucaliptus, alamo, sauce, algarrobo, roble, otros
) ) ) Bagazo de cafia de az(lcar, rastrojo y mazorca de maiz, cascaray
Residuos agroindustriales ] ] ) ) .
paja de arroz, paja de trigo, granos residuales de cerveceria, otros
Miscanthus, Phleum pratense, tabaco, distintos tipos de
Recursos no madereros i
gramineas, otros
Residuos forestales: ramas, corteza, tocones y tronco de madera,
) B residuos procedentes de aserraderos y fabricas de papel (aserrin,
Materiales lefiosos . N o .
virutas, otros), madera de construccion/demolicion, embalajes

de madera y pallets, otros

2.2.2.1 Estructura

La estructura de los materiales lignoceluldsicos esté constituida por elementos fibrosos
(fibras, orientadas longitudinalmente al tronco o tallo de la planta) y no fibrosos (canales
de resina, vasos y células parenquimatosas) los cuales tienen las funciones principales de
brindar resistencia mecanica, transportar liquidos y almacenar alimento [35]. Estos
elementos se componen principalmente de los polimeros de celulosa, hemicelulosas y
lignina, ademas de otros componentes que se encuentran en menor proporcion (proteinas,
extractivos y minerales inorganicos). La pared de estos elementos fibrosos esta formada
por un esqueleto de moléculas de celulosa ordenadas en microfibrilas y fibrilas que estan
rodeadas por hemicelulosas (funciona como matriz) y lignina (funciona como
cementante) [16], [35] (Figura 2.2).

Hemicelulosas

Celulosa

Lignina

Unidad de

glucosa

Figura 2.2. Estructura de los materiales fibrosos. Adaptado de [36].



2.2.2.1 Composicion quimica

La celulosa (CeH1006)n €s el principal componente de los materiales lignocelulésicos.
Es un homopolimero lineal formado por unidades de glucosa (hexosa, CeH1206)
unidas entre si en la forma de D-anhidroglucopiranosa y mediante enlaces B-(1,4)-
glicosidicos. La molécula de celulosa contiene entre 5000-10000 unidades de glucosa
(grado de polimerizacion). En el material lignoceluldsico, las moléculas de celulosa
se encuentran formando enlaces de puente de hidrégeno intra e intermoleculares lo
cual produce una estructura rigida y compacta que forman regiones cristalinas
(ordenadas) y amorfas (menos ordenadas). Las regiones cristalinas son mas dificiles
de hidrolizar (enzimética o quimicamente) a moléculas de glucosa que las regiones

amorfas. La celulosa es insoluble en la mayoria de los solventes [16], [35].

Las hemicelulosas son el segundo componente mas abundante después de la celulosa.
Son polisacaridos heterogéneos ramificados que en su estado natural tienen una
estructura amorfa. Su grado de polimerizacion es del orden de 200-300. En su
estructura quimica hay principalmente tres clases de moléculas: (i) azicares simples,
hexosas (C6: glucosa, manosa, galactosa) y pentosas (C5: xilosa, arabinosa, ramnosa
y fucosa), (ii) acidos uronicos (residuos de acidos uronico y glucordnicos) y (iii)
grupos acetilos. Las hemicelulosas son facilmente hidrolizables a sus componentes
monoméricos (azucares C5 y C6, acidos urodnico, glucoronicos y acético,
principalmente) [35]. Las coniferas y las latifoliadas difieren en el contenido de
hemicelulosas totales y también en los porcentajes de los constituyentes individuales.
Las hemicelulosas de coniferas son mayoritariamente del tipo galactoglucomanano y
arabinoglucuronoxilano (mayor proporcién de manosa y galactosa y menos de xilosa
y grupos acetilos). Las hemicelulosas de latifoliadas y gramineas son principalmente
del tipo arabinoglucuronoxilano y glucomananos (mayor proporcién de xilosa y

grupos acetilos).

La lignina es un polimero amorfo tridimensional con una estructura quimica diferente
de los polisacéridos. Las unidades mondmeras dominantes en los polimeros de lignina
son anillos de benceno que llevan grupos metoxilo, hidroxilo y propilo que se pueden
unir a otras unidades. La lignina esta compuesta de tres monémeros aromaticos de
unidades fenilpropano (alcoholes coniferilico, sinapilico y p—hidroxibencilico) unidos
entre si por enlaces éter (C-O-C) y uniones carbono-carbono (C-C). En las coniferas

y latifoliadas, los enlaces B-O-4 son los mas predominantes. Su aislamiento implica
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transformaciones de su estructura quimica por modificacion y/o degradacién que
desnaturalizan la macromolécula original formando gran cantidad de productos
intermedios. La lignina de coniferas es del tipo guayacilo (G) debido a que sus
elementos estructurales derivan principalmente del alcohol coniferilico (> 90 %). La
lignina de latifoliadas es del tipo guayacilo-siringilo (G-S) debido a que estan
compuestas de alcohol coniferilico y alcohol sinapilico en proporciones variables
(casi 50:50). La lignina de gramineas también es considerada como lignina G-S
aunque contienen ademas unidades de alcohol p-cumarilico y algunos &cidos
aromaticos. Las ligninas con mayor proporcion de siringilos son de mas facil
extraccion [35], [37].

= Los extractivos son compuestos de bajo peso molecular con una composicion que
varia considerablemente entre las especies. Generalmente se encuentran como
mondmeros, aunque puede contener dimeros y oligomeros. Pueden ser extraidos con
solventes organicos (terpenos, grasas, ceras y fenoles) o agua caliente (taninos y sales
inorganicas). Por su pequefio tamafio son solubles en los solventes comunes y se
pueden extraer. Los extractivos solubles en agua son aquellos hidrofilicos como
azucares, lignanos y otros compuestos fendlicos. Los extractivos solubles en solventes
apolares (hexano, dimetil éter) estan constituidos por componentes lipofilicos como
grasas y acidos grasos, ésteres y esteroles, terpenoides (incluyendo terpenos y

poliisoprenos) y ceras (alcoholes grasos y sus ésteres con &cidos grasos) [35], [37].

2.2.3 Materias primas lignocelul6sicas en la Region NEA
2.2.3.1 Disponibilidad

La seleccidn de la materia prima lignocelulésica y de los productos a obtener es clave en
el disefio de la biorrefineria debido a las implicaciones que tiene en el esquema de
produccidn. En la seleccidn de la materia prima es necesario considerar su disponibilidad,

usos potenciales, caracteristicas estructurales y quimicas entre otros.

La Argentina posee un total de 1,2 millones de hectareas de bosque implantado [38],
donde el 80 % del total de la superficie del pais se concentra en la Mesopotamia. Del total
de la region, un 66 % de las forestaciones corresponde a las Provincias de Misiones y
Corrientes, dividiéndose en un 58,9 % en coniferas, un 24,9 % en eucaliptus, un 9,8 % en

salicaceas y 6,4 % en otras especies [39]. En Misiones, las principales especies
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implantadas corresponden a pino (83 %), eucaliptus (7 %) y otras especies (10 %) (Figura
2.3).

En cuanto al procesamiento de esta materia prima, los aserraderos radicados en Misiones
representan casi un 30 % del total del pais, la provincia también cuenta con una fabrica
de tableros de fibra de media densidad (MDF), mas de 1.000 carpinterias y 7 fabricas
laminadoras y de maderas contra enchapadas. Estas caracteristicas, han convertido a la
Provincia de Misiones en la base de localizacion principal de la cadena foresto industrial
del pais [39]. Ademas, estan radicadas 3 de las mas importantes empresas dedicadas a la
fabricacion de pulpa celulésica basadas principalmente en madera de pino, entre ellas
ARAUCO vy Papel Misionero. Las principales actividades agro-foresto industriales de
Misiones se reflejan en la Figura 2.4: (a) plantacion de cafia de azucar. (b) plantacién de
pino.

Generos Botanicos

Genero Sup.(ha) % E’;“ ,
s raucara
Pinus |302.383| 82,81% Eucaliptus
Eucalipt | 25.157 | 6,89% [ Grevillea
Araucaria| 16.310 | 4,47% 0 Kiri

Paraiso | 6.917 | 1,89% | WM Ouas

B Paraiso
Kiri 4.743 1,30% B Pinus
Toona 3.944 1,08% (] Toona
Otras | 3729 | 1,00% | S®ioriome®
Grevillea | 1.969 0,54% B aer-r21e

Total 365.142 | 100,00% Bl 725 vesr

I o528 - 5208t

Figura 2.3. Superficie de bosques implantados por género en Misiones [41].

El aserrin y la corteza de madera, el bagazo de cafia, las pajas y cascaras de cereales, etc.
son los desechos mas importantes de la foresto y agroindustria en la region NEA [40].
Los residuos de la industria maderera se componen de corteza (7 %), aserrin (17%),
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costaneros (21 %), virutas (8 %), despuntes (2 %) y chips/astillas (45 %) que en total
representan 2.100.000 toneladas por afo [40]. El 20-30 % de estos residuos es desechado
0 quemado Yy el material restante es empleado para la produccién de chips, vapor, energia,

entre otros.

Figura 2.4. Principales actividades agro-foresto industriales de Misiones, (a) plantacion
de cafa de azucar. (b) plantacion de pino.

Con respecto a la cafia de azucar (Figura 2.4.a), Argentina poseia en el afio 2013 unas 365
mil hectareas cultivadas y una molienda de 20 millones de toneladas de cafia. El sector
genera 45 mil puestos de trabajo directos e ingresos por $8.000 millones anuales y, de
acuerdo con las estimaciones del INTA, crecera un 33 % para 2020 (respecto al afio 2013)
[42].

La cafa de azlcar es uno de los cultivos mas eficientes en términos de produccion de
biomasa por m? [43]. En Argentina, la produccion de cafia de azlcar es una de las
actividades de mayor importancia econémica y social del noroeste argentino [42]. En el
NEA (2015), el volumen de cafia molida fue de 100.000 toneladas [43] en Santa Fe (60
%) y Misiones (40 %)[43]. Dependiendo de las condiciones climaticas, Misiones puede

llegar a procesar cantidades mayores de cafia de azlcar (65.000 toneladas en 2016) [44].

Los residuos foresto industriales constituyen recursos naturales renovables disponibles en
grandes cantidades y a bajo costo. El aserrin de eucalipto y pino se encuentran entre los
desechos mas importantes de la elaboracion primaria de la madera, la cual se constituye
en una de las principales industrias de Formosa, Chaco, Corrientes y Misiones. Estos
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residuos no se aprovechan adecuadamente y su acumulacién contribuye con la
contaminacién del entorno. Su uso en la region hasta el momento se basa en su valor
energético [39] o como aditivo para la produccion de ladrillos ceramicos. Recientemente
algunas industrias han comenzado a producir pellets para la produccion de energia [45],
[46]. Cuando no son aprovechados, la disposicion final de estos residuos demanda
recursos en gestion, y tratamiento y eliminacion, siendo un problema imperativo buscar
una solucién al permanente peligro de incendios por su acumulacién. Actualmente existe
la Ley Provincial N°106-Marco Regulatorio de los Recursos Dendroenergéticos
Renovables, que prohibe la quema de estos residuos. Sin embargo, esta ley no resuelve
completamente el problema de las acumulaciones en los aserraderos debido a que los
precios de venta del aserrin son muy bajos y la alternativa de su uso como combustible
en calderas de biomasa requiere infraestructura adaptada a la caracteristica del material:
i) baja densidad volumeétrica; ii) elevados costos de transporte; iii) elevados costos de
almacenamiento iv) mayor riesgo de incendio (en comparacion con los chips de madera).
[47].

La capacidad de produccion de los aserraderos de especies implantadas y nativas de
Misiones ha sido estimada en casi 6 millones de m? por afio. La cantidad de residuos
generados podria alcanzar 61 % de su capacidad de produccion (3.400.000 y 250.000 m®
para las especies implantadas y nativas, respectivamente). Se estima que por cada metro
cubico de madera verde procesada se generan 14,2 % de corteza, 9,4 % de aserrin 'y 37,3
% de costanero, despunte y chip. Mediante un estudio de localizacién, aplicando el
método del centro de gravedad y considerando todos los residuos generados, se determind
que la localizacién de una planta de acopio de biomasa para el desarrollo de una
biorrefineria seria la zona centro de la provincia (entre Montecarlo y Eldorado) [48].
Actualmente los aserraderos venden sus residuos a la industria papelera y a los
aserraderos para generacion energética (en el caso de chips), y para el caso del aserrin a
las olerias y agricultores. En el caso de desarrollar un proyecto en esta zona, estas

industrias y consumidores serian competidores en el consumo de dichos residuos.

2.2.3.2 Composicion quimica

La estructura y composicion quimica de estos residuos lignocelulésicos son diferentes,
como puede observarse en la Tabla 2.2. La fraccion de hemicelulosas a su vez se
encuentra compuesta por diferentes azlcares, cada uno de ellos puede ser utilizado para
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obtener diversos productos. La composicion de estos azUcares varia dependiendo del tipo

de material lignoceluldsico.

Tabla 2.2. Composicién quimica de residuos agroforestales de la region del NEA de
Argentina (%, g/100 de materia prima en base seca). Adaptado de [39].

Residuos Forestales Residuos

agroindustriales

Pino Pino  Eucaliptus Algarrobo Bagazo Céscara

Ellioti taeda negro de arroz
Celulosa 43,2 40,6 41,8 34,1 43,1 34,1
Hemicelulosas 24,7 20,2 12,1 15,2 27,2 15,8
Lignina 27,7 29,2 31,3 33,2 21,3 19
Extractivos 4,7 2,2 7,9 14,6 4,6 8,2
Cenizas 0,3 0,5 0,7 0,5 1,5 15

Se puede consultar en la referencia citada para mas informacion sobre estos resultados [39].

A continuacion, se presenta la Tabla 2.3 con la composicion quimica de las hemicelulosas

de diferentes residuos forestales y agroindustriales de la region NEA.

2.3  Elfraccionamiento de las materias primas lignoceluldsicas

Uno de los principales inconvenientes para el uso de la biomasa como materia prima es
su alto grado de recalcitrancia. El fraccionamiento de la biomasa consiste en aplicar
tratamientos distintos para separar cada uno de los componentes de los materiales
lignoceluldsicos para que puedan ser mas facilmente procesados y/o funcionalizados.
[49]. Este procesamiento integral (upstream y/o downstream) de la materia prima
(biomasa en productos intermedios y/o productos intermedios en productos finales)
incluye: procesos mecanicos (por ejemplo: prensado, molienda, reduccion de tamafio,
extraccion), termoquimicos (por ejemplo: combustion, pirdlisis, licuefaccion),
bioguimicos (por ejemplo: fermentacion, procesos enzimaticos) y quimicos (por ejemplo:

electrolisis del agua, hidrogenacion, esterificacion, oxidacién) [50].

El tipo de pretratamiento a aplicar depende del componente que se quiera extraer
(hemicelulosas, lignina y extractivos) [51]. En la Tabla 2.4 se puede observar algunas

caracteristicas de los pretratamientos mas comunes.
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Tabla 2.3. Composicién quimica de las hemicelulosas de residuos forestales y
agroindustriales de la region NEA (%, g/100 de materia prima en base seca). Adaptado
de [39].

Residuos Forestales Residuos

agroindustriales

Pino Pino  Eucaliptus  Algarrobo Bagazo Cascara

ellioti  taeda negro de arroz
Glucanos 2,4 1,9 - - - -
Xilanos 7,5 7,2 10,7 12,6 23,8 13,1
Arabinanos 1,1 1,2 n.d. 0,7 1,7 15
Mananos 10,1 7,7 - - - -
Galactanos 2,5 2,3 - - - -
Acetilos 1,1 1,8 14 1,9 1,7 1,2

Se puede consultar en la referencia citada para mas informacion sobre estos resultados [39]. n.d.: no detectado

A continuacién, en la Figura 2.5, se muestran los principales efectos de los
pretratamientos mas utilizados sobre la estructura de los materiales lignoceluldsicos.
Como se menciond anteriormente (ver ademas la Tabla 2.4), la reactividad de las
hemicelulosas es mayor que la de la celulosa. Por lo tanto, las hemicelulosas se pueden
eliminar primero de la estructura de los materiales lignocelul6sicos usando procesos
como la autohidrolisis, explosion de vapor y pretratamiento acido. La lignina en cambio
se elimina especialmente en condiciones alcalinas. Cada tecnologia de tratamiento

mostrada cambia la estructura de la lignina en un grado y forma diferentes [52].

A continuacion, se presenta un resumen de los diferentes pretratamientos que se pueden
emplear para fraccionar las materias primas lignocelulésicas disponibles en la Regién
NEA (Tabla 2.5).

El mayor impedimento a superar, en términos tecnoldgicos y econémicos, para la
implementacion del concepto de biorrefineria es la aplicacion de métodos rentables para
liberar los azucares a escala industrial. EI método fraccionamiento ideal deberia alterar la
estructura de la biomasa lignocelulésica empleando equipos simples y reactivos quimicos

de bajo costo, y que ademas sea efectivo con una amplia gama de materias primas [53].
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En los procesos de bioconversion, el pretratamiento seleccionado es importante en la

economia del proceso porque todos los procesos subsiguientes se adaptan a los resultados

obtenidos [54].

Principales efectos
Tipo de Incremento en la Disminucion de la Solubilizacion Solubilizacion Alteracion de
pretratamiento accesibilidad del area cristalinidad de la de las de la estructura
aplicado superfical celulosa hemicellulosas la lignina de la lignina
Mecanico +
Explosion de vapor + + + - +
Autohidrolisis + + + +/- -
Acido + + + - +
Alcalino + - - +/- +
Oxidativo + +/- +
Térmico + acido + + e +/- +
Térmico + alcalino (cal) + - - + +
Térmico + oxidativo + - - +/- +
Térmico + alcalino + oxidativo + - - +/- +
AFEX & - = + .
Explosion de CO, + + + E
\

Figura 2.5. Efectos de los pretratamientos mas empleados sobre los materiales. Adaptado

de [50], [52], [55].
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Tabla 2.1. Tipos de pretratamientos aplicados a la biomasa lignocelulésica para su fraccionamiento.

. ] ] Compuestos .
Proceso Caracteristicas/Ventajas Desventajas i Condiciones Ref.
Extraidos
Tratamiento en un medio acuoso a
elevadas temperaturas en un reactor
presurizado. No utiliza reactivos Elevados tiempos y temperatura de
. . » y Temperaturas
quimicos. Normalmente se trabaja a operacion. Formacion de productos de re 100 °C
. L . entre °Cy
Autohidrolisis temperaturas elevadas y tiempos degradacién. No es recomendado para Hemicelulosas . 200 [56], [57]
] . ) ] ] superiores a
elevados. Se genera acido acético que  materias primas con alto contenido de oc
actua como catalizador de la hidrélisis.  lignina.
Menores problemas de corrosién en los
equipos.
Se pueden utilizar diferentes Acidos, Alta inversidn de capital debido el caracter
como catalizadores. La velocidad de la  C0"TOSIVO del acido mineral (si se lo utiliza
hidrolisis acida es mas rapida que la concentrado), altos costos de recuperacion H,SO4, HCI,
autohidrélisis y la hidrolisis enzimatica, de acido, y grandes cantidades de acido HNOs, etc.
Hidrdlisis pero los azticares también se degradan requerido, que son parcialmente Hemicelulosas [52], [58],
acida - - consumidos. Materiales especiales para la Temperaturas [59]
rapidamente en estas condiciones. '
TS . construccion de los equipos (resistentes a entre 100-240
Disminucion de tiempos y temperatura oC

respecto de la autohidrdlisis.

la corrosidn). Utilizacién de reactivos
quimicos. Formacion de productos de

degradacién
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Tratamiento

Produce la ruptura de las uniones lignina-

carbohidratos.

Aumenta la porosidad y el area de la

Se realizan a bajas temperaturas y
presiones. Las hemicelulosas son
solubilizadas. La solubilizacién de la

lignina depende de la alcalinidad y Extractivos,

NHz, NaCQOs,
NaOH, NazS,

superficie, mejorando asi la hidrolisis temperatura. Menos degradacién del Hemicelulosas, 54], [58
alcalino p_ ) ) P _ g KOH, Ca(OH)s. [54], [58]

enzimatica de la celulosa. azUcar en comparacion con los -

Lignina o
. L . 100-160 °C
- L . . .. tratamientos acidos. Es necesario recuperar
Baja inversién de capital. Baja formacion
S los reactivos. Se necesita complementar
de inhibidores.
con otro pretratamiento.

Consiste en el tratamiento del material

con vapor, a altas temperaturas y

presiones, seguido por la Formacion de productos de degradacion. El 170-230 °C,
Explosion de desestructuracién mecanica del material material resultante es altamente Hemicelul H2S04, SO, [16], [60],

emicelulosas

vapor pretratado por descarga y heterogéneo, con cantidades notables de NHs, etc., como [61]

despresurizacion en un colector material "sin explotar". catalizadores

(explosion). Baja relacion liquido-sélido.

Buena relacion costo-eficacia

Emplea solventes organicos o sus Se necesita recuperar los solventes. Temperaturas

soluciones acuosas. Temperaturas de operacion elevadas. Hemicelulosas- €ntre 100y 250
Organosolv o solventes utilizados son faciles de Lianina °C; solventes  [16], [62]

Son procesos costosos por el uso de g

recuperar por destilacion y reciclados

puede aislar la lignina como material

solventes organicos.

organicos como
etanol, metanol,
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so6lido y los carbohidratos como jarabe.

Los sélidos pretratados siempre necesitan

acetona, fenoles,

Suele ser autocatalizado por el &cido ser lavados con los solventes orgénico etc.

acético u otros acidos para romper los antes que con agua para evitar la

enlaces de la lignina y hemicelulosas. reprecipitacion de la lignina disuelta, lo

Permite la remaocién de ligninay que conduce a complicados arreglos de

hemicelulosas con elevada pureza. lavado.

Mejora sustancialmente la digestibilidad

de la celulosa. Combina la explosion de

vapor con pretratamiento alcalino. Casi

. Temperaturas

todo el amoniaco se puede recuperar y
AFEX N ] . entre 40 y 140

reutilizar, mientras que el resto sirve Celul

elulosa °C,; altas
i como fuente de nitrégeno para Su eficiencia disminuye cuando el material ' [16], [39],
(Amonia ) i . . o Hemicelulosas  presiones (250-
Fiber microorganismos, en procesos tiene altos contenido de lignina 300 psi), ¢l 63]
] ] I psi), e

Explosion) ~ Posteriores. No hay flujo de lavado en el Lignina

proceso, el proceso es practicamente en
seco. La celulosa y las hemicelulosas
estan bien conservadas, con poca o sin

degradacién

catalizador es

amoniaco.
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Tabla 2.5. Pretratamientos que se pueden emplear para fraccionar los materiales
lignocelul6sicos de la Region NEA.

Tipo Materia prima Fraccion a solubilizar  Ref.
Alcalino Pino Resinas, acidos grasos  [16],  [64],
Lignina [65]
Bagazo de cafia de azlcar Lignina [65], [66]
Eucaliptus Lignina [67]
Autohidrolisis Bagazo de cafia de azlcar Hemicelulosas [65], [68],
[69]
Eucaliptus Hemicelulosas [16], [65]
Hidrolisis acida Pino Hemicelulosas [9], [16],
[64], [65]
Bagazo de cafia de aztcar Hemicelulosas [65], [70]
Eucaliptus Hemicelulosas [16], [65],
[71]
Explosion de vapor Pino Hemicelulosas [9], [16],
[65]
Bagazo de cafia de azucar Hemicelulosas [65], [69],
[72]
Eucaliptus Hemicelulosas [16], [65]
Organosolv Eucaliptus Lignina [65], [73]

Por ello se requiere del desarrollo y optimizacién de procesos de fraccionamiento de baja
contaminacidn, asi como técnicas de separacion de los componentes organicos disueltos
en los licores residuales del fraccionamiento. Los esquemas tecnolégicos propuestos

deben ser viables desde el punto de vista técnico y econémico [15], [23], [33], [74]-[76].

2.4 Tecnologias de separacion y purificacion de subproductos en biorrefinerias

Ademas de los procesos de fraccionamiento y conversion de la materia prima
lignoceluldsica, son importantes los procesos de separacién y purificacion de los
componentes de la biomasa y/o de los productos obtenidos y su total integracion con el
proceso general. En la Figura 2.6 se muestran las tecnologias mayormente empleadas, y

en la Tabla 2.6 se las describe brevemente.
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Figura 2.6. Tecnologias empleadas en procesos de separacion y purificacion. Adaptado
de [77], [78].

2.5 Productos obtenidos a partir de biorrefinerias de segunda generacion

En la tltima década se han elaborado numerosos estudios con el fin de evaluar las posibles
combinaciones de materias primas, pretratamiento, tecnologias de conversion y procesos
de recuperacion y purificacion de los productos (downstream) que pueden ser usados para
producir biocombustibles y bioproductos [65], [79], [80]. Estos estudios intentaban
establecer un mapa de las potenciales cadenas de valor basadas a partir de los
carbohidratos (celulosa y hemicelulosas) y la estructura fendlica de la lignina teniendo en
cuenta el desarrollo tecnologico, la competitividad econdmica, la sostenibilidad

ambiental y el potencial de mercado [81].
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Tabla 2.6. Descripcion de los principales procesos de separacion y purificacion.

Proceso de separacion Descripcion Compuestos separados Ref.
Separacion de uno de los componentes de una mezcla de gases en un solvente liquido. El
solvente es reciclado y recirculado. Se busca el intimo contacto entre de las fases, liquido y
gas. Los mecanismos mas utilizados son: (1) dividir el gas en pequefias burbujas en una
Ab . superficie liquida continua (torres de burbujeo), (2) separar el liquido en peliculas que [78], [82],
sorcion
fluyan a través de una fase gaseosa continua (torre de relleno), (3) convertir el liquido en [83]
gotas de pequefio tamafio que caigan a través de una fase gaseosa continua (torre de
pulverizacion). Cada uno de estos mecanismos favorece un tipo de transferencia, y se Alcohol, furfural, acido
eligen segtn los niveles de remocién requeridos. acetico y otrso acidos
Procesos de .
y organicos, COz, H,S,
separacion Seb la diferencia entre los puntos de ebullicion de las sustanci tit
e basa en la diferencia entre los puntos de ebullicion de las sustancias que constituyen una | mercaptanos y otros
basados en el ilaci6 la. Pri duce | o f i6n del liquid | o o 841.786
o Destilacion mezcla. Primero se produce la vaporizacion o transformacion del liquido en vapor y luego | gases 4cidos, inhibidores |  [841-[86]
equilibrio | q . f i6n del liquid N
a condensacion o transformacion del vapor en liquido. de la fermentacion,
) ) — impurezas
Se basa en la diferencia de solubilidad de los componentes de una mezcla en un solvente
adecuado. La forma mas simple de realizar una extraccion consiste en tratar la mezcla de
compuestos con un solvente de manera que uno de los componentes se disuelva y los
Extraccion demas no. A continuacion, se procede a la adicion de un segundo solvente, no miscible con [11], [87]-
liquido-liquido | eI primero, de manera que los componentes de la mezcla se distribuyan entre los dos (89]

solventes segun su coeficiente de reparticion, que esta directamente relacionado con la
solubilidad de cada compuesto. Después de la separacion y evaporacion de los dos
solventes se obtienen los compuestos deseados. Para elegir el solvente se prefiere aquellos

22



que tengan las siguientes caracteristicas: alto coeficiente de particidn, alta estabilidad, baja
solubulidad en fase acuosa, baja viscosidad, alta selectividad hacia el producto deseado, no

toxico para microorganismos, bajo costo.

Extraccion de

Es similar a la extraccién clasica, pero utiliza como agente extractor un fluido supercritico.

Permite una facil automatizacion del proceso, mediante el acoplamiento online con equipos

fluidos o ) . ) [90], [91]
N para determinaciones cromatografias. Lo que es una ventaja frente a las extracciones
supercriticos .
convencionales.
Adsorcidn: se basa en la transferencia selectiva de adsorbatos de una fase fluida a la
superficie de particulas insolubles, rigidas, suspendidas en liquido en una columna
Adorcién empacada. En el proceso de intercambio iénico ocurre una reaccion quimica en la que los _
Inhibidores de la
L i iones moviles hidratados de un solido son intercambiados por iones de igual carga de un L
Separacion Intercambio P g g fermentacion, fenoles y
- AN fluido. La técnica cromatografica consiste en separar mezclas de compuestos mediante el 11], [92],
por afinidad 1onico g P P furanos, fenoles totales, [11] [52]
Cromatografia contacto entre la mezcla a un sistema bifasico equilibrado. Todas las técnicas impurezas [93]
simulada de cromatograficas dependen de la distribucion de los componentes de la mezcla entre dos
lecho movil fases inmiscibles: una fase movil, llamada también activa, que transporta las sustancias que
se separan y que progresa en relacién con la otra, denominada fase estacionaria. La fase
movil puede ser un liquido o un gas y la estacionaria puede ser un sélido o un liquido.
Separacion Electrodialsis | Ejectrodialisis: Consiste en la extraccion selectiva de iones de una solucion a ofra, a través | Acidos carboxilicos,
por Nanofiltracion | de membranas de intercambio idnico basadas en la diferencia de potencial eléctrico. oligémeros de [11], [77]
membranas | Nanofiltracion: Proceso de filtracion en el cual el tamafio del poro es de 1 nm. En contacto | hemicelulosas, 941,196
Ultrafiltracion [94]-{96]

Microfiltracion

con la solucién acuosa, las membranas estan ligeramente cargadas (disociacion de grupos

funcionales de superficie o adsorcion de soluto de carga). Micro y ultrafiltracion: Tamafio

oligébmeros de lignina,

alcoholes
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Pervaporacion

de poro de 0.08-2 mm y 0.002-0.1 mm respectivamente. Pervaporacion: Se basa en el
mecanismo de difusion-solucion. El principio es el gradiente del potencial quimico entre
la alimentacion y los lados permeados de la membrana. En general, existen dos procesos de

pervaporacion diferentes: pervaporacion de gas de barrido y vacio.

Separacién

solido/liquido

Filtracion

convencional

Consiste en retener particulas sélidas suspendidas de un liquido o un gas forzando la
mezcla a través de una barrera porosa que puede ser mallas, fibras, material poroso o un
relleno sélido. La filtracion bajo vacio o por succién se utiliza para mezclas como barros y
pastas. El agua al pasar a través del filtro, en el estrechamiento interior, aumenta su
velocidad originando una disminucion de presién. Esto origina una succion del aire a

través de la conexidn con el matraz, originando un pequefio vacio en éste.

Extraccion

sélido / liquido

En la extraccion sélido-liquido se separa un componente de una mezcla liquida, con ayuda
de un solvente. La extraccion puede ser realizada con solventes frios o calientes. La
materia prima solida es introducida en un recipiente dotado de un dispositivo de retencién
en su parte inferior y es extraida en régimen discontinuo. El solvente es conducido a través
del extractor de diversos modos. Extraccion continta de lecho de goteo, Extraccion
continua de sobreflujo y Extraccion Soxhlet (recipiente llenado y vaciado periédicamente).
Se recomienda la utilizacion de solventes de menor densidad que la materia prima para

evitar la flotacion de esta y facilita el proceso.

Precipitacion y

cristalizacién

Consiste en separar componentes que contienen diferentes fases siempre que exista una
diferencia significativa entre las densidades de cada una de ellas (dos liquidos no miscibles,
un s6lido de un liquido. etc.). Es la técnica méas simple y eficaz para purificar compuestos

organicos solidos. Consiste en la disolucion de un sélido impuro en la menor cantidad

Fenoles, terpenos,
esteroles, enzimas,
polisacéridos, toxinas,
pigmentos, acido
succinico,

hemicelulosas, lignina

[97]

[98]-[100]

[101], [102]
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posible del solvente adecuado en caliente. En estas condiciones se genera una disolucion
saturada que al enfriar se sobresatura produciéndose la cristalizacion. El proceso de
cristalizacion es un proceso dinamico, de manera que las moléculas que estan en la
disolucion estan en equilibrio con las que forman parte de la red cristalina. El elevado
grado de ordenacion de una red cristalina excluye la participacion de impurezas en la
misma. Para ello, es conveniente que el proceso de enfriamiento se produzca lentamente de
forma que los cristales se formen poco a poco y el lento crecimiento de la red cristalina
excluya las impurezas. Si el enfriamiento de la disolucion es muy rapido las impurezas
pueden quedar atrapadas en la red cristalina.

Sistemas
separacion

por reaccién

Destilacion

reactiva

Proceso en el cual ocurre, en una misma unidad, la reaccién quimica y la separacion de
productos. Por medio de esta técnica se eliminan los equipos para la recuperacion de

productos y para la recirculacién de los reactivos no convertidos.

Fermentacion

Separacién de productos in situ (dentro del biorreactor) o ex situ (circulacion del caldo a

través de una unidad de separacion externa). Dado que el producto de fermentacion

extractiva inhibitoria se elimina cuando se produce, esto evita su acumulacion a un nivel tdxico para
el microorganismo.
Absorcién L B »
] Es la combinacién de una reaccion y un proceso de absorcion.
reactiva

Butanol, acido
succinico, otros
alcoholes y acidos de la
fermentacion de

carbohidratos

[103]-[106]

[11], [77]

[106], [107]
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En la Figura 2.7 se presenta un mapa de la cadena de valorizacion para los carbohidratos

propuesto por un consorcio de empresas para la Comision Europea de Energia [65].

Materia . Fraccion a ..
: Pretratamiento : Conversion Productos
prima valorizar

==
BIOMASA
LIGNOCELULOSICA ==
Coniferas
Latifoliadas
Bagazo de caiia Hidrogenacion
Otros

\. | Fisico

Lignina Catalisis

Figura 2.7. Esquema simplificado para obtencién de productos a partir de biomasa.
Adaptado de [65].

La identificacién de los productos mas promisorios y las estrategias de mercado
relacionadas no es sencilla, debido al poco desarrollo a escala industrial de las
biorrefinerias. Los investigadores y desarrolladores de productos se ven obligados a hacer
suposiciones basados en heuristica para disminuir la incertidumbre que implica la
elaboracion de un proyecto debido a los datos escasos (lo que inevitablemente acarrea
incertidumbre en la solucién). Las principales fuentes de incertidumbre son los precios
futuros de la energia, los precios de los productos y materias primas, las politicas

cambiantes, etc. [108].

En Estados Unidos, el NREL (National Renewable Energy Laboratory) y el PNNL
(Pacific Northwest National Laboratory) han llevado a cabo un extenso estudio para
identificar las plataformas quimicas o “building blocks” de alto valor a partir de materiales
lignoceluldésicos [81]. La metodologia consistio en seleccionar inicialmente una
plataforma de 300 bioproductos potenciales. Cada plataforma fue evaluada en base al tipo
de materia prima, costos de produccion, precios de venta, viabilidad y disponibilidad de
procesos Y tecnologias. En base a esta evaluacion se redujo el nimero de plataformas, y
se determind una lista de 12 “building blocks” promisorios. Entre estos productos se

encuentran, furanos, acidos carboxilicos (acido levulinico, succinico, glutamico, entre



otros), glicerol, sorbitol, xilitol, entre otros. En el afio 2010, la mayoria de estos productos
fueron reafirmados como promisorios seglin Bozell et al. [109].

Dependiendo de los productos que se deseen obtener, se definirdn los procesos de
produccion, los cuales involucran costos de operacidn, rendimientos, insumos (quimicos,
nutrientes, levaduras, etc.). ElI volumen y los costos de produccién por tonelada de
biomasa dependeran del producto que se desea obtener.

En la Figura 2.8 se puede observar las diferentes categorias de productos respecto a su
precio de mercado y volumen de produccion. En la base de la piramide se encuentran los
commodities (grandes volimenes produccion, precio de mercado bajo) y en la parte

superior productos de alto valor agregado (nicho de mercado, precio de mercado alto).

Alimentos, productos farmacéuticos.

Materiales compuestos (Ej., Resinas)
USD/ton Volumen/ton

Polimeros
Quimicos e hidrégeno

Biocombustibles

Energiaa partir de la combustion

J directa

Figura 2.8. Productos de biorrefineria y sus valores de mercado. Adaptado de [14].

Los productos que pueden obtenerse a partir de la biomasa lignocelulésica se pueden
clasificar segln su aplicacion en dos grandes grupos: productos energéticos y
bioproductos (Tabla 2.7). Esto evidencia una gran versatilidad, tanto en el uso de la
materia prima, como de los procesos tecnoldgicos empleados en los procesos de

produccién.
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Tabla 2.7. Productos energéticos y de base biolégica. Adaptado de [110].

Productos energéticos Productos de base biol6gica

Biocombustibles gaseosos: Productos quimicos: como productos de la industria
biogés, gas de sintesis, quimica fina, productos aromaticos, aminoacidos,
hidrégeno y biometano. xilitol, polialcoholes, acidos (succinico, lactico,

levulinico, itacdnico, furandicarboxilico, furfural),
fenoles, etc., de gran importancia para la industria
quimica y farmacéutica.
Biocombustibles solidos: Polimeros y resinas: producidos por la conversién
pellets, lignina, carbon vegetal.  bioquimica de monomeros de biomasa como acido

polilactico (PLA), resinas fenolicas y furanicas.

Biocombustibles liquidos: Biomateriales: fibras de celulosa y papel; fibras de
bioetanol, biodiesel, madera.

biocombustibles Fischer- Productos para alimentacion animal y humana.
Tropsch y bio-aceites. Fertilizantes.

2.6 Biorrefineria multiproductos

En los ultimos diez afios, el nimero de publicaciones cientificas y patentes relacionados
con la biorrefineria se ha incrementado drasticamente [111]. El escenario tipico de
biorrefineria se basa en la extraccion de azlcares y subproductos para producir etanol
celulésico y combustibles para generar vapor y electricidad [33]. El objetivo
generalmente es valorizar la fraccion celulésica para producir productos de precios

relativamente bajos y sin oportunidad de obtener otros subproductos [112].

Por ello, es necesario producir diversos productos y subproductos para mejorar los costos
de produccion y su competitividad respecto a los procesos convencionales (cominmente
derivados del petroleo) [33], [113]. En los ultimos afios, el concepto de biorrefineria
multiproducto ha ganado interés debido a que, dependiendo de la materia prima, existen
numerosas combinaciones de productos que podrian obtenerse de las diferentes
fracciones de biomasa (celulosa, hemicelulosas y lignina) [114]-[120]. En este escenario
intervienen procesos de conversion, purificacion, recuperacién entre otros, con la

finalidad de valorizar todas las fracciones de biomasa [112]. Sin embargo es necesario
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optimizar procesos de fraccionamiento, conversion, recuperacion, entre otros, ademas del

apoyo normativo, esfuerzos en la comercializacion y diversificacion [113].

A continuacion, se presenta a modo ilustrativo posibles combinaciones que podrian
obtenerse en un esquema de biorrefineria con la finalidad de valorizar las diferentes
fracciones de biomasa (Figura 2.9). Estos productos han sido extensamente analizados
teniendo en cuenta sus posibles aplicaciones, valor de mercado, tendencias futuras, entre
otras [65], [81], [109].

Teniendo en cuenta los residuos de biomasa disponibles en la region (bagazo de cafia de
azucar, aserrin de pino, etc.). Existen diversos productos que podrian obtenerse a partir
de las diferentes fracciones de biomasa (hemicelulosas, celulosa y lignina), en la Tabla

2.8 se muestran algunos de ellos.

Ademas, existen otras alternativas, con procesos de produccion a escala comercial, como
produccién de pellets (de gran interés por su potencial energético), tableros MDF y
energia, entre otros, los cuales podrian combinarse con la obtencion de productos
quimicos, combustibles, farmacos con la finalidad de obtener productos de alto valor,

commodities, entre otros. Generando nuevas cadenas de valor en las industrias regionales.

Esquema de valorizacion de residuos en un plataforma de biorrefineria

Fermentacion Recuperacion )
Farmacos
Alimentos
Hidrolisis Cosméticos
Purificacion o
enzimatica Quimicos
Combustibles
Energia
Catalisis acida Concentracion

Autohidrolisis

2 __ | Bagazo de cana
5 e de aziicar |

Aserrin de Pino

o |
c |
|
|
(%

Generacion de

vapor
7

Hexosas y Pentosas

Tratamiento
alcalino

Otros Otros

Material
pretratado

extractivos

Lignina y

H Purificacion, conversion y/o 1
concentracion !

_______________

Figura 2.9. Multiples productos que pueden obtenerse a partir de la valorizacion integral

de las distintas fracciones de la biomasa.
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Tabla 2.8. Ejemplos de productos que podrian obtenerse en una plataforma de

biorrefineria y sus aplicaciones.

Tecnologias de

Productos Derivados . Referencia
produccion.
Hemicelulosas
Xilitol Farmacos, productos alimenticios, Fermentacion
. [65], [121]
entre otros. (xilosa)
Furfural Lubricantes, productos quimicos, o
o ) Catalisis acida [65], [114],
aditivos de combustibles, entre )
(xilosa) [122]
otros.
Jarabe de Xilosa Productos alimenticios, farmacos, Hidrdlisis
. [65], [123]
entre otros. (xilanos)
Acido levulinico  Aditivos de combustibles, Catalisis acida
[65], [124]

Acido formico

polimeros, entre otros.
Textiles, productos alimenticios,

farmacos, entre otros.

(glucosa)

Catalisis &cida
) [125]-[127]
(glucosa y xilosa)

Celulosa

Etanol

Acido LActico

Sorbitol

Nanocelulosa

Principalmente biocombustibles.

Farmacos, productos alimenticios,
entre otros.

Productos alimenticios, farmacos,
entre otros.

Aditivo de polimeros, papeles,

pintu ras, entre otros.

Fermentacién

[65], [114]
(glucosa)
Fermentacion [65], [128],
(glucosa) [129]
Fermentacion [65], [81],
(glucosa) [109]
Oxidacién y

130], [131
Microfibrilacion. [130]. [131]

Lignina

Vainillina

Lignosulfonatos

Productos alimenticios, quimicos,
entre otros.

Quimicos, aditivos, entre otros.

Oxidacion [39], [132]
Hidrolisis y

_ [39], [132]
sulfonacion
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2.7 Biorrefineria del bagazo de cafia de azucar

En 2015, se generaron aproximadamente 16.000 toneladas de residuos de la actividad
azucarera en Misiones [43] (en base himeda). Debido a que la produccién de cafia de
azlcar sufre de constantes variaciones estacionales influenciadas por las condiciones
climaticas, la cantidad de residuos generados por zafra es muy variable. Estos residuos
(25 % residuos de cosecha y 75 % bagazo de cafia) son los residuos agroindustriales mas
importantes de la region los cuales podrian aprovechase para mejorar la economia de esta

industria.

Numerosos estudios se han realizado para la valorizacion del bagazo de cafia de azUcar,
la mayoria de ellos se enfocan en la produccion de etanol [133]-[135]. EI Programa de
Celulosa y Papel (PROCyP) del Instituto de Materiales de Misiones viene trabajando en
el tema de fraccionamiento de la biomasa y aprovechamiento de subproductos desde 1998
relacionados con los diferentes componentes extraidos del bagazo. Hasta el momento se
ha avanzado en la separacion y utilizacion de lignina [136], [137], y en la obtencion xilitol
[138], bioetanol [139], materiales compuestos [140] y nanocelulosa [131], [141]. Las
investigaciones incipientes del grupo estan centradas en encontrar esquemas tecnolégicos
competitivos para que puedan ser utilizados por los pequefios y medianos productores

regionales.

La produccion de productos de alto valor como xilitol [142], jarabe de xilosa [123],
furfural [122] solamente han sido analizados a escalas medianas o grandes. Sin embargo,
la produccidén a pequefia escala posee ventajas respecto a las grandes escalas como ser:
menores costos de transporte (debido a que se aprovechan los residuos locales), menores
riesgos de inversion, mayores oportunidades de investigacion y desarrollo, entre otras
[143]. En este sentido, el esquema tecnoldgico de un ingenio azucarero de pequefia escala
podria ser una oportunidad para desarrollar una plataforma de biorrefineria, debido a que
la materia prima se genera el mismo lugar donde va a ser procesada (bagazo de cafia), sin
necesidad de transporte, o transporte a pequefias distancias. Ademas, parte del
equipamiento empleado para la produccion de azlcar podria ser empleado en la
biorrefineria (por ejemplo, evaporadores y cristalizadores en la produccién de xilitol o
jarabe de xilosa) ya que actualmente estas industrias operan por periodos zafrales. Cada
6 meses se realiza la cosecha y produccion de azlcar, y en el periodo restante se realiza

mantenimiento de equipos, infraestructura, entre otros. Esto significaria que la planta
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estaria disponible durante este periodo en que se encuentra fuera de operacion y podria
ser empleado para procesos de biorrefineria. Sin embargo, esto puede demandar una

inversion para la reingenieria de los procesos, la compra de nuevos equipamientos, entre

otros.
RN T S ST S R SN S S 2 I SN, 1 :
R S Pkl P Azucar en sus
Preparacion ! ; ] L] - ... .. |t ! diferentes calidades.
Paracion 1 .0 \rolienda » Clarificacion [+» Evaporacion [» Cristalizacion -
de la cafla | : L Etanol
1
l e _T_ [ I— e | —— I L.t Alcohol
1 | P
Bagazo —»| Generacion
l (1e yapor o L4 Productos de alto valor
. PR . (Xilitol
Valorizacion de azucares o
(Coticerttattn. catalisis Jarabe de Xilosa
. [: . catalisis, S
Pretratamiento » - —> Furfural
fermentacion, recuperacion, i : 5
T AR : Acido Formico
cristalizacion, etc.)
v
Bagazo
pretratado Otros)

|
v

Deslignificacion, produccion de
etanol y otros productos de alto
valor

Figura 2.10. Biorrefineria en la industria sucro-alcoholera.

El esquema convencional del proceso de produccion de la industria sucro-acoholera

modificado en un esquema de biorrefineria se muestra en la Figura 2.10.

2.8 Biorrefineria del aserrin de pino

En Misiones, se producen alrededor de 2.100.000 millones de toneladas de residuos
forestales por afio, principalmente a partir de pino [41], actualmente no existen referencias
sobre tendencias historicas. Sin embargo, se estima que se incrementaria la actividad
forestal y con ello el volumen de residuos. El uso de estos residuos dependera
principalmente del incentivo para el desarrollo de proyectos de bioenergia. El pino y
eucaliptus son las materias primas mas importante en su industria forestal. Existen
alrededor de 1.000 aserraderos y carpinterias que genera aserrin como residuo. Este
residuo podria ser valorizado mediante la implementacion de un esquema de biorrefineria
en el esquema de proceso de estos aserraderos y/o cluster forestal. Otra alternativa, seria
que varios aserraderos que formen asociaciones y/o cooperativas de manera de aumentar

los volimenes de residuos disponibles.
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En Argentina, la valorizacion del aserrin ha sido poco estudiada, se han realizado trabajos
sobre fraccionamiento [64], [144], produccion de etanol [145], [146] y estudios
econdmicos sobre la produccion de pellets [147]. Sin embargo, al igual que en el caso del
bagazo de cafia de azUcar, es posible valorizar el aserrin y obtener productos de alto valor
a partir de las hexosas como &cido levulinico [148], &cido férmico [149], furfural a partir

de las pentosas [150], entre otros.

El PROCyP se encuentra trabajando en la obtencién de vainillina a partir de la lignina
[137], [151], nanocelulosa a partir de celulosa [131], xilitol a partir de pentosas [138] y
diferentes métodos de fraccionamiento para pino [64], [144], bagazo de cafia de azUcar
[68], [152], entre otros. El esquema de una biorrefineria en el marco de un aserradero

convencional se muestra en la Figura 2.11.

[ ! :
1 ! Tirantes,
1 - . .
Descortezado [  Aserrado [+ Secado ~» Partidoras [ Machimbrado — machimbres, tablas,
1 1
T . ; etc.
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] [&—— Aserrin <
vapor Productos de alto valor
(Acido Levulinico,
v Valorizacion de azucares Furfural
2 Concentracion, catalisis, Acido Férmico
Picliatainlento ol ‘1 Concentracion, ¢ 1[x\lv > Acido Formico
fermentacion, recuperacion,
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etanol y otros productos de alto
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Figura 2.11 Biorrefineria en la industria forestal.

2.9 Recirculacién como estrategia de reduccidn de costos

El desafio al que se enfrentan las biorrefinerias es cdmo producir productos basicos y
productos quimicos valiosos utilizando procesos rentables. Se han realizado muchos
esfuerzos en este sentido, uno especial ha sido la integracion de masa y energia [14], que
consiste en considerar las interacciones de cada operacion unitaria y buscar las
configuraciones de corrientes que minimicen tanto el consumo de materiales como de

energia y, por lo tanto, reducir los costos y el impacto en el medio ambiente.
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La integracion de procesos se ha aplicado originalmente a procesos en continuo. Mas

recientemente, se ha procurado con la misma filosofia aplicarla a procesos en batch [153].

Una estrategia posible de esta integracion es la reutilizacion de licor de una sola unidad
para reducir los costos energéticos [154] e insumos [155]. En base a una extensa revision
bibliografica, se puede indicar que pocos estudios se han realizado sobre esta estrategia
en el contexto de biorrefineria, la cual podria reducir los costos de produccion, obteniendo
un licor con azucares mas concentrados, logrando una disminucién de insumos y materias
primas a emplear. Ademas, se aprovecharia el calor disponible en el licor obtenido en el
proceso de pretratamiento (hidrolisis acida) para los siguientes reciclados. La
reutilizacion puede aplicarse al tratamiento previo, siempre que el producto generado por
la hidrolisis acida no se degrade a otro tipo de producto no deseado, ya que se disminuiria

la cantidad producto generado por la hidrolisis y en su posterior conversion.

En el caso de un proceso de hidrdlisis, a medida que aumenta el nimero de reutilizaciones,
el licor se concentrard cada vez mas en azucares hidrolizados, en sus productos de
degradacion y también en otros compuestos (por ejemplo, compuestos organicos solubles,

sales).

Este reciclaje en una sola unidad representa un desafio para ser incluido en un problema
de integracion. A continuacion, se presenta de manera esquematica la estrategia de

recirculacion (Figura 2.12).
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Figura 2.12. Esquema propuesto en el presente trabajo de relso de licor aplicado al

pretratamiento de biomasa.
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2.10 Disefio y anaélisis de procesos en biorrefinerias
2.10.1 Componentes de un estudio técnico

Al igual que para el estudio técnico que se realiza para el disefio de plantas industriales,
en este trabajo se considerd, dependiendo de la materia prima que se desea utilizar, que
fraccion se podria aprovechar, que potenciales productos se podrian obtener los procesos
necesarios para su produccion, realizar el estudio técnico (balances de masa y energia) y
finalmente el estudio econdmico y los indicadores, Tasa Interna de Retorno (TIR), Valor
Actual Neto (VAN), entre otros (los indicadores se detallan en el apartado 2.11).

En el Programa de Celulosa y Papel (PROCyP) se han realizado numerosos trabajos sobre
el fraccionamiento y aprovechamiento de materias primas como bagazo [152], [156],
[157] y aserrin de pino [64], [144], empleando pretratamientos como autohidrdlisis,
explosion de vapor, a diferentes condiciones de tiempo y temperatura, etc. Actualmente
no existen estudios sobre la valorizacion de estos residuos en la region aplicando el
concepto de biorrefineria. Se busca que los resultados de este estudio de prefactibilidad
sirvan como punto de partida para futuros proyectos de inversion. Por este motivo, se han
propuesto potenciales esquemas de biorrefineria con sus correspondiente estudios

técnicos y econdmicos.

Desde el punto de vista técnico, es necesario determinar las operaciones, las reacciones
quimicas y procesos fisicos involucrados, y las actividades que conformaran el proceso
por el cual se obtendran los distintos productos. En forma general, el disefio del proceso
de produccion suele realizarse definiendo ciertos criterios empleados en cada una de las
etapas de produccion [108]. Desde el punto de vista econémico, el disefio de procesos
proporciona una estimacion rapida de la inversidn necesaria, los costos de produccion, el

tiempo necesario para recuperar la inversion, entre otros [108].

La mayoria de las tecnologias para llevar adelante los procesos involucrados en los
esquemas de biorrefinerias se encuentran todavia en etapa de desarrollo y ain no han
alcanzado madurez [108], lo que representa un desafio importante. Ademas, muchas de
las empresas que se encuentran trabajando en el desarrollo de nuevas tecnologias no
divulgan sus resultados, lo que representa un inconveniente adicional. Por este motivo es

necesario realizar una exhaustiva revision bibliografica y seleccionar las tecnologias que
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se consideren mas promisorias, desde el punto de vista técnico y econémico en perfecta

simbiosis, para el desarrollo de los posibles procesos de produccion.

A continuacion, se describen una serie de herramientas que intervienen en un estudio

técnico y econdmico de los esquemas de biorrefineria.

2.10.2 Disefio de procesos

Existen varios modelos de calculos, aproximaciones y enfoques para el disefio y
evaluacion de biorrefinerias. Sin embargo, los métodos principales se resumen en disefio

conceptual, superestructura y optimizacion [158].

El disefio conceptual se basa en un enfoque de los elementos basicos que definen un
proceso: diagramas de flujo, balance de materiales y energia, especificaciones y
desempefio del equipo, consumo de servicios, seguridad y medio ambiente, el desarrollo
local y regional, asi como eficiencia econdmica [159]. Esta metodologia se ha aplicado
en ingenieria para el disefio de plantas quimicas [160]. Para el disefio de biorrefinerias
existen ademas otras condiciones como, la de priorizar la obtencion de productos de valor
agregado (antioxidantes, edulcorantes, solventes y otros productos de quimica fina) sobre

los productos de consumo masivo Yy de bajo precio (biocombustibles).

El disefio conceptual de procesos fue estudiado especialmente por James Douglas [161]
y es cada vez mas empleado [14], [159], [162], [163], su utilizacién lleva a una solucion
que depende de las consideraciones realizadas para una situacion puntual. Es importante
sefialar que esta es una etapa clave en la cual se pueden reducir en mayor medida los
costos finales de inversion. Por lo tanto, el disefio conceptual hace hincapié en el
comportamiento de cada uno de los elementos del proceso como un sistema integral e
interconectado. El proceso basicamente consiste en el disefio de un complejo sistema de
interconexion de muchos elementos para maximizar una medida acordada con respecto
al desempefio de dicho sistema. Para esto, se toman en consideracion todos los elementos
relacionados de alguna manera con el sistema. El disefio de procesos quimicos aplicado
a las actividades cientificas y de ingenieria se denomina “Ingenieria de Sistemas de
Procesos” [159]. Este concepto se enfoca en los procesos a través de dos pasos [159]: el
modelado y la optimizacién. ElI modelado describe cada elemento (parametros y
variables) de los sistemas y se asignan criterios para medir el rendimiento. La

optimizacion permite que los parametros ajustables se establezcan de una manera de
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alcanzar el mejor rendimiento de todo el sistema. EI modelado matematico hace uso de

la simulacién por computadora como la principal herramienta de investigacion.

En la presente tesis se han considerado algunos aspectos de la propuesta de Douglas. Para
la evaluacion de alternativas que fueron pre-seleccionadas, se proponen aquellos modelos
matematicos que describen las operaciones unitarias criticas y se ajustan los parametros
de modelos, si no se cuenta con informacidn bibliogréfica. Para las operaciones unitarias
seleccionadas como criticas, se emplean las herramientas de optimizacion que buscan

encontrar las mejores condiciones operativas.

2.10.2.1 Modelado

Los procesos y sus condiciones pueden ser matematicamente formulados y modelados,
utilizando una serie de restricciones debido a la dificultad que existe en controlar todas
las variables que intervienen. Ademas, con la ayuda de un software especifico (por
ejemplo GAMS, ASPEN Plus, Superpro, Excel, entre otros), es posible comparar

alternativas y optimizar las condiciones de operacion.

Dependiendo de la informacion disponible se puede realizar el modelado de cada etapa
que interviene en un proceso de produccion, lo que permite determinar las condiciones
Optimas de cada etapa, y en los casos donde no se disponga informacion suficiente, se
pueden adoptar condiciones y factores de conversion de referencias bibliograficas,

patentes, otros.

El modelo matematico permite realizar la simulacidn de experimentos. EI modelado es la
caracteristica clave en cada simulacion. Es importante tener en cuenta que la simulacion
es solo una representacion aproximada del proceso real, con un cierto grado de
incertidumbre [159].

2.10.2.2 Balances de masa y energia

Con las operaciones y actividades que intervienen en un proceso de produccion, es posible
realizar los balances de masa y energia con la finalidad de modelar el proceso para,
posteriormente, determinar las condiciones 6ptimas. Los balances de masa y energia son
herramientas fundamentales de la Ingenieria de Procesos [164] y con ellos es posible

realizar la evaluacion econémica en el disefio de proyectos, obtener datos de los procesos
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y la optimizar los mismos. Los balances de energia determinan las demandas de energia
de los procesos (calentamiento, enfriamiento, potencia requerida, otros). En la industria,
el balance de energia realizado en la planta determina el consumo energético, fundamental
para el disefio de proyectos.

Para realizar los balances de masa y energia es necesario estimar todas las variables que
intervienen en las diferentes etapas; materia prima, agua, subproductos, insumos como
(levaduras, microorganismos, nutrientes, &cido, etc.), ademas de los consumos
energéticos (energia eléctrica, vapor, etc.).

Los balances de masa aplicables a un volumen de control pueden realizarse sobre la masa
total o por componente. La Ecuacion 2.1 describe el balance de masa para un componente

j en un sistema en flujo:

d ..

Efv ¢;dV = QoCjo — Q1¢j1 + J, R;dV Ecuacion 2.1
Donde ¢; es la concentracion del componente j, V es el volumen de control, Q, y @, los
flujos volumétricos de entrada y salida a V y R; es la velocidad de reaccion del
componente j en el volumen V (se considera solo flujos convectivos).

R; se escribe como:
R] = Zi Vi Ecuacion 2.2

Donde v;; es el coeficiente estequiométrico de j en la reaccion i, y r; es la velocidad de

reaccion quimica de la especie j en la reaccion i.

Para el caso de un sistema u operacion unitaria discontinua, como un reactor batch, que

esté perfectamente agitado, Q,=Q,=0 y el balance queda

d(CjVR)
dt

= R;Vx Ecuacién 2.3

Si el volumen es constante

a5 _ p.

¢ Ecuacién 2.4
dt
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Los balances de masa y energia en escenarios de estado estable se suelen emplear para
simplificar el analisis. Las plantas reales son dinamicas, es decir, que no existe el estado
estable debido a que las condiciones de los procesos son variables (flujos, composiciones,
temperaturas, presiones, etc.). Sin embargo, se pueden elaborar una serie de modelos de
estado estable que nos permitan obtener los rendimientos y realizar un analisis de
sensibilidad que mejoren la confianza del modelo disefiado. El estado estable o
“estacionario” implica que la materia y/o energia que ingresa es igual a la materia y/o
energia que sale y no hay acumulacién en cada uno de los procesos y la velocidad de los
fendmenos de transporte es constante [165].

Para el caso de estado estacionario,

0 = Qocj, — Qlcjy + f, RydV Ecuacion 2.5

De manera similar se puede plantear el balance de masa global que incluye todas las

especies presentes, por lo que la ecuacion del balance global, en estado estacionario

queda:

Mm_2f Cdv=0 Ecuacion 2.6
dt dt “v

0=0Q0X%icj,—Q1XY;cjy =m,—mg=Ym,; — Xmy; Ecuacion 2.7

Donde m, es la masa que entra a un proceso por unidad de tiempo, mg es la masa que

sale del proceso por unidad de tiempo

Mey mgq
a2 [

Mg Proceso mg,

A los efectos del analisis tecno-econdmico, algunos procesos se analizan en condiciones
estacionarias, pues en general operan en continuo (evaporacion, destilacién, adsorcion,
entre otros) y otros procesos que suelen operar en discontinuo se consideran en operacion
en batch para la elaboracion de balances (hidrolisis, poshidrolisis, entre otros).

Para el caso de la energia, el balance general quedaria de la siguiente forma:
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dE;  dE, dU _
dt dt  dt

[~ U? (e v . . .,
Yentradas My (H] + 7’ + gzj) — Ysatidas MY (H] + 7’ + gz,) +Q+ W, Ecuacién 2.8

Los términos ‘%” y % son la energia potencial y cinética respectivamente y para el caso
de un proceso cerrado no existe aceleracion y tampoco variacion de energia potencial, por
lo tanto, se desprecian. Q es la velocidad de entrega de calor al sistema y W es el trabajo
en el eje igual a cero.

Teniendo en cuenta la definicion de entalpia, se puede escribir que H = U + Vp

De lo anterior se deduce que:

dU = dH + VdP + PdV Ecuacion 2.10

Como se considera que el volumen es constante, dV = 0, la ecuacion queda

av _

dP . -7
- = Vi = +Q Ecuacion 2.11

Para casos en que la reaccion ocurre a P constante, y la entalpia de reaccion es

despreciable frente al intercambio térmico queda:

mCp— = Q Ecuacion 2.12
Al integrarla quedaria con esas simplificaciones:

Y mCpAT = [Qdt = Qentre:gado — Qpérdwdas Ecuacion 2.13

Donde Q es la velocidad de intercambio de Q con el entorno. La ecuacion determinada es

la expresion empleada para el calculo de los consumos energéticos.

2.10.2.3 Integracion energética
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Las plantas industriales abarcan una gran cantidad de equipos de intercambiadores de
calor e implican numerosas tareas de calefaccion y refrigeracion. Los servicios de agua y
energia, tales como vapor, combustible, agua de refrigeracion, etc., son los componentes
esenciales dentro de estas industrias. Dependiendo del tipo de planta y su escala, los
costos de energia asociados pueden ser muy altos. Por lo tanto, se necesitan estrategias
para la reduccion de los requerimientos energéticos y la recuperacion de la energia de
manera de reducir la demanda y el costo de la energia. La biorrefineria utiliza materias
primas con un menor contenido de energia en comparacion con una refineria basada en
fosiles. La recuperacion de energia es un aspecto muy critico dentro de la planta para
mejorar la eficiencia energética de los recursos. La integracion del calor mediante analisis
pinch es una metodologia bien establecida y se ha demostrado en muchos proyectos en la
industria del petroleo y el gas en todo el mundo. El ahorro de energia mediante la
aplicacion de analisis pinch es notable y se ha convertido en una practica importante
dentro de la industria de procesos [14]. El analisis pinch busca maximizar la recuperacion
energética de una planta industrial, cuantificando el contenido energético de los servicios
(vapor, agua de enfriamiento, calentamiento) y los analiza frente a las necesidades de
intercambio de calor de la planta [159]. El analisis pinch indica de qué modo se pueden
aprovechar aquellas corrientes calientes y frias de una planta, para intercambiar calor

entre ellas, minimizando asi el uso de servicios de calentamiento o enfriamiento [166].

2.10.2.4 Escala

La conversion de la materia prima lignoceluldsica en productos es compleja y depende
de varios factores, incluyendo el tipo de materia prima, el precio de la energia y los
productos, y las tecnologias de conversidn requeridas, como se explico hasta ahora. Un
criterio adicional, pero no menos importante corresponde a la determinacion de la escala

de produccion.

Los procesos de produccion se pueden disefiar en diferentes escalas (micro, pequefa,
mediana y grande), y para cada proceso es posible determinar la escala 6ptima para
aumentar su rentabilidad, utilizando un procedimiento de optimizacion e integracion. Las
escalas industriales pueden clasificarse de diferentes maneras teniendo en cuenta factores

como el nimero de trabajadores (menos de 50 para la pequefia escala), las ventas anuales,
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los volumenes de produccion, necesidades de logistica, la relacion entre estos factores y
otros [167].

En este contexto, resulta oportuno el concepto de “economia de escala”, que representa
las diferentes ventajas y/o desventajas que perciben las industrias como resultado de una
expansion en su capacidad de produccion. En el caso de las biorrefinerias, la economia
de escala favorece a la mayor capacidad de produccion (ver ecuacion 2.14) [160], [168]
y la reduccién de los costos de operacion. Mediante la ecuacion 2.14 es posible estimar a
partir de un equipo, procesos y/o industria de una capacidad inicial (Mo) y un costo inicial,
el costo necesario para una capacidad diferente (Mz).

g_l - (%)n Ecuacion 2.14

Donde C; es el costo de un equipo o proceso con una capacidad Ms, C, es el costo de
referencia de un equipo o proceso con una capacidad Mo, y n €s un exponente menor que
uno para equipos que procesan biomasa [14]. Los valores de los equipos de referencia y
el exponente n pueden obtenerse de diversas fuentes bibliograficas [14], [108], [167].
Esta ecuacion supone que los equipos empleados pueden ser escalados. Los valores de n

varian entre 0,48 y 0,87 para equipos y entre 0,38 y 0,90 para plantas [167].

El concepto de pequefia escala es relativo y debe definirse en cualquier caso de estudio.
En los casos en que hay disponibilidad o restricciones logisticas sobre la materia prima,
una estrategia potencial es que pueda ser tratada localmente para producir productos de
alto valor agregado. Esta estrategia se refuerza si el producto obtenido puede ser
consumido localmente, con el fin de reducir su coste de transporte, lo que lo hace mas
valioso y mas atractivo. De esta manera, la biorrefineria a pequefia escala se considera
aquella en la que es factible producir productos de alto valor agregado con una capacidad

de produccion relativamente baja [169].

En el caso de las biorrefinerias en pequefia escala los costos de capital y logistica son
menores Yy el riesgo de inversion mas bajo que aquellas de gran escala. Ademas existe la
posibilidad de ocupacion laboral en areas rurales [143], lo que significa un beneficio
adicional [169].
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Aplicar el concepto de biorrefineria a los recursos regionales podria significar una
estrategia para mejorar la rentabilidad de estos sectores y atenuar su impacto ambiental
mediante el aprovechamiento de los residuos generados por las actividades agro y foresto
industriales. Es importante resaltar ademas que, la tendencia en el comercio internacional
de productos forestales es hacia el incremento de los productos con mayor valor agregado,
es asi que el comercio de madera en rollo y aserrada muestra una tendencia a la baja,
aumentando en cambio la de tableros, papel, carton y otros subproductos de alto valor
[170], [171].

2.10.2.5 Tratamiento de residuos

Los residuos generados por los diferentes procesos industriales pueden ser liquidos,
solidos y/o gaseosos y en las Ultimas décadas diversos organismos (EPA, OSHA, entre
otras) se han encargado de establecer leyes y normativas con la finalidad de gestionar

estos residuos de manera de controlar el impacto de los mismos al medio ambiente [160].

Las biorrefinerias emplean materias primas y procesos similares a las industrias de pulpa
y papel, sucro-alcoholera, entre otras. Los efluentes generados en estos procesos son
compuestos volatiles, liquidos y sélidos y pueden ser asimilados a residuos industriales
[172], [173].

El conocimiento y la tecnologia para este tipo de efluentes estan desarrolladas e

implementadas dentro de la industria papelera.

Los pretratamientos acidos y alcalinos generan corrientes dcidas y alcalinas, este tipo de

corrientes se pueden tratar de manera similar al tratamiento de las industrias papeleras.

Otros compuestos que se generan son subproductos como furfural, acido acético, acido
féormico, hidroximetilfurfural (HMF), entre otros, los cuales pueden ser recuperados, o

guemados en las calderas para generacion energética.

En el caso de efluentes organicos generados en el lavado de materiales pretratados y/o
pulpas, se requieren tratamientos biologicos antes de ser liberados al ambiente, y/o
pueden ser quemados para la produccion de energia. Ademas, estos residuos pueden ser
empleados para generar biogas y el lodo de las piletas de tratamiento pueden quemarse
para generar energia [21], [36]. En el caso de la produccidn de etanol, pueden ser tratados

de igual manera con la tecnologia habitual de la industria alcoholera, el material organico
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proveniente de la fermentacion puede ser empleado como combustible en la caldera y/o

regenerado en el caso de la masa celular filtrada luego de la fermentacion [21].

Las emisiones de los compuestos volatiles pueden ser generadas en los pulpados con altas
temperaturas, durante el lavado, evaporacién y combustion. El tratamiento de compuestos

volatiles comprende su coleccion, combustion y depuracion.

El empleo de las diferentes corrientes de residuos de los procesos (liquidos, sélidos y
volatiles) para la generacion energética permiten a las plantas de pulpa y etanol de
segunda generacidn ser autosuficientes energéticamente, disminuyendo la disposicion de

residuos y disminuyendo los costos [21], [36].

La produccion de &cido levulinico, furfural, &cido formico, jarabe de xilosa y xilitol,
generan efluentes similares a los mencionados anteriormente [174]-[176], por lo tanto

podrian ser tratados de igual manera.

La gestion y tratamiento de los diferentes residuos generados representan un costo tanto
de inversion de capital como operacionales. Se estima que la inversidn de capital
necesaria para el tratamiento de residuos en la industria quimica es entre 0,6 y 2,4 %
respecto a la inversion de capital total de la planta [160]. Aden et al., [177] determino que
para una biorrefineria de etanol 2G, biogas y energia a partir del rastrojo de maiz la
inversion de capital para el tratamiento de residuos es de 1,6 % respecto de la inversion
de capital. Ademas del costo de inversion, es necesario determinar el costo operacional
para tratar estos residuos. Ozudogru [175], menciona que para la produccion de xilitol,
acido citrico y acido glutamico el costo de recuperacion del yeso proveniente de la
neutralizacion del acido sulfurico es de 76,5 UDS/ton. Otros autores establecieron que el
costo de tratamiento de efluentes de proceso representa alrededor de 1- 2,5 centavos de
dolar por cada kg de producto obtenido [21], [108] (considerando residuos de

evaporacion, destilacion, fermentacion, catalisis, entre otros).

2.11 Evaluacién econdmica

Los estudios econdmicos son fundamentales en el analisis de una biorrefineria para
permitir la implementacion comercial de productos derivados de la biomasa, su viabilidad

financiera y brindar argumentos para solicitar apoyo financiero durante su desarrollo.
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El analisis comparativo de la economia de proceso es uno de los aspectos cruciales para
la evaluacion de diferentes disefios de procesos. A menudo es el criterio principal para
justificar la viabilidad de un nuevo disefio o modificacion de una planta existente. Muchas
tecnologias planteadas para el aprovechamiento de la biomasa no estdn todavia
ampliamente empleadas. Esto se atribuye principalmente a la alta inversion de capital y
los costos de operacién asociados con estas tecnologias, por lo que resultan menos
competitivas en comparacion con las tecnologias basadas en combustibles fosiles. Por lo
tanto, es muy importante realizar una evaluacién econémica adecuada de un disefio de
planta de biorrefineria con el fin de obtener conocimientos mas profundos y lograr un
mejor resultado tanto en términos econdmicos como técnicos para obtener los disefios
Optimos [178].

Ademas de los costos de equipamiento, instalaciones, entre otros, es necesario determinar
todos los factores que intervienen en un estudio econdémico tales como: ingresos totales,
materia prima, servicios, costos de mano de obra (operacionales, directivos,
mantenimiento, administrativos), impuestos, tipo de depreciacion (linea recta, saldo
creciente, saldo decreciente). Luego de la determinacion de los factores, se determinan

los flujos de cajas correspondientes.

Una vez analizados los diferentes factores de costos, de haber determinado los flujos de
caja y con ayuda de herramientas de ingenieria econdmica se determinan los indicadores
economicos como la tasa interna de retorno (TIR) (que representa la tasa de interés o
rentabilidad que ofrece una inversion) [168], el valor actual neto (VAN) (que permite

conocer cuanto se va a ganar o perder con una inversion) [168], entre otros [179].

Finalmente, en un analisis econdmico mas profundo, la implementacion de nuevas
tecnologias requiere, ademas, del analisis de sensibilidad de los pardmetros técnicos sobre
los costos e inversiones, y el analisis de riesgo relacionado. Los andlisis de sensibilidad y
riesgos iniciales de un proyecto normalmente se realizan teniendo en cuenta la variacion

de costos de materia prima, producto final y consumos energéticos [180].
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3. METODOLOGIA
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3.1 Disefio de los esquemas de biorrefineria

Los esquemas de biorrefineria estudiados se basaron en el uso de dos materias primas
provenientes de residuos lignocelulésicos caracteristicos de la Provincia de Misiones y la
region NEA: (i) aserrin de pino proveniente de la industrializacion primaria de la madera
en aserraderos, debido al gran volumen disponible distribuido en la provincia, ademas de
la posibilidad de integracion hacia adelante en las cadenas de valores actuales de los
aserraderos, y (ii) bagazo de cafia de azlcar generado por la industria azucarera debido a
la concentracién de todo el residuo generado en la provincia en un solo ingenio sucro-
alcoholero y la posibilidad de compartir equipamiento con los procesos actuales

(evaporacion, fermentacion y cristalizacion).

Tabla 3.1. Productos que podrian obtenerse en una plataforma de biorrefineria y sus

precios.
Fraccion Productos ~Precios (USD/Kg) Referencia
Hemicelulosas  Hemicelulosas 0,5 [181]*

Xilitol 4,5-20 [121]
Furfural 10-17 [65], [182]
Jarabe de xilosa 0,2-0,6 [183], [184]
Acido levulinico 5-8 [124]
Acido formico 0,6-0,7 [125]

Celulosa Celulosa 0,5 [181]
Etanol 0,6 - 0,8** [65]
Acido Lactico 1,4-7 [65]
HMF -
Sorbitol 0,65-1,8 [65], [185]
Nanocelulosa -

Lignina Lignina 0,8 [181]
Vainillina 15 [186]
Adhesivos -
Aditivos -

*Se adopta el mismo precio para celulosa y hemicelulosas. ** Valor promedio en

Argentina.
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A partir de la materia prima considerada para el estudio, y teniendo en cuenta sus
composiciones quimicas determinadas en trabajos previos realizados por el grupo de
investigacion del PROCyP [39], [64], [144], [156], se seleccionaron los potenciales
productos que podrian obtenerse usando el concepto de biorrefineria (ver Tabla 3.1).

3.2 Esquemas de biorrefineria propuestos para el aprovechamiento del bagazo de

cafa de azucar. Parte |

El bagazo de cafia de azlcar considerado en este estudio es generado por un ingenio local
(Ingenio azucarero San Javier, Misiones, Argentina). El desmedulado y la determinacion
de la composicion quimica del bagazo desmedulado fueron realizados en un trabajo
previo realizado por Vallejos et al., de nuestro grupo de investigacion [156]. El
desmedulado se realizO en dos etapas para obtener la fraccion fibrosa y remover la
médula. La composicién quimica del bagazo expresado como porcentaje en peso sobre
bagazo seco (% odb) fue: 43,1 % de glucanos, 23,8 % de xilanos, 1,7 % de arabinanos,
1,7 % de grupos acetilos, 21,3 % de lignina, 2,1 % de extractivos en alcohol benceno, 2,7

% de extractivos en agua caliente y 1,5 % de cenizas [156].

El pretratamiento seleccionado para extraer las hemicelulosas del bagazo de cafa de
azucar fue el proceso de autohidrélisis. Es un tratamiento que se realiza en condiciones
menos severas que la hidrélisis acida, se emplea principalmente en residuos
agroindustriales como bagazo de cafia de azucar, paja de cereales, residuos de maiz,
cascarilla de arroz, entre otros (bajos contenidos de ligninas respecto a especies

madereras). Las ventajas de este pretratamiento se mencionan en la tabla 2.4.

Ademas de lo mencionado anteriormente, es un proceso ampliamente estudiado por el
grupo de trabajo, se dispone de informacion de rendimientos y diferentes condiciones de
operacidn, no requiere insumos quimicos y elevados rendimientos en la solubilizacion de

hemicelulosas [156].

3.2.1 Seleccion de los productos a obtener

La seleccion de los productos se realizé considerando: (i) la composicién de las
hemicelulosas del bagazo, compuestas principalmente por pentosas (xilosa y arabinosa),

(i) los requerimientos energéticos de los procesos que podrian ser cubiertos total o
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parcialmente por el sélido residual de la autohidrolisis, (iii) la necesidad de evaluar
diferentes niveles de complejidad tecnoldgica de los esquemas, (iv) valor comercial de
los productos, (V) aprovechamiento de todo el material lignocelulésico y la posibilidad de
su implementacion a pequefas escalas de produccion. Los productos seleccionados para
obtener a partir de cada fraccion de los componentes del bagazo se detallan en la Tabla
3.2.

Tabla 3.2. Productos seleccionados a partir del bagazo de cafia de azucar.

Fraccion Producto

Jarabe de xilosa

Hemicelulosas Xilitol
Furfural

Solido residual del pretratamiento MDF

de autohidrolisis Energia

Los productos se seleccionaron teniendo en cuenta que, luego de los pretratamientos
empleados en el presente estudio (desarrollado previamente por Vallejos et al [156] ), la
fraccion solubilizada es la fraccion hemiceluldsica, por ello se propone valorizar

inicialmente dicha fraccion.

3.2.2 Disefio de la biorrefineria
3.2.2.1 Modelado del tratamiento de autohidrolisis

La extraccion selectiva de las hemicelulosas presentes en el bagazo (principalmente
xilanos) consiste en un proceso de autohidrdlisis. Los datos experimentales fueron
obtenidos de un trabajo previo realizado en nuestro grupo de investigacion, en el cual se
realizé un estudio cinético de la autohidrélisis del bagazo de cafia de azucar para explicar
la variacion de los carbohidratos hemicelulésicos liberados durante el tratamiento [156].
En este trabajo propone un modelo cinético simplificado basado en una adaptacion del
modelo de primer orden irreversible desarrollado por Saeman [187], disefiado para la
hidrolisis de la celulosa de abeto, que predice la formacion de glucosa a partir de la
celulosa y su degradacion. EI modelo general de Saeman puede aplicarse a otros

homopolimeros donde el monémero se libera y degrada secuencialmente [188]. Este
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modelo cinético se us6 para predecir la autohidrolisis de xilanos a xilosa (oligomero de
xilanos + mondmero) y la degradacion de la xilosa a furfural y a otros productos de

degradacion (Ecuacion 3.1 a 3.4).

k
Xx—>X->S Ecuacién 3.1

La ecuacion 3.1 puede escribirse como una ecuacion diferencial de la siguiente forma
(considerando la ecuacion 3.1 como reacciones monomoleculares consecutivas de primer

orden, para mas detalles ver Levenspiel [189]):

%x = k,Cx, — k,Cs Ecuacion 3.2

Donde Cx,.; Cx y Cs son las concentraciones de Xx, X y S respectivamente que dependen

del tiempo y la temperatura.

k = k,.e Ea/RT  (ecuacion de Arrhenius) Ecuacion 3.3
Ln(k) = Ln(k,) — %% Ecuacion 3.4
Donde:

Xx: Xilanos en el bagazo (%, sobre peso seco de bagazo)

X: Oligémeros y xilosa en el licor equivalentes a xilanos (%, sobre peso seco de bagazo)
S: Furfural equivalente a xilanos en el licor residual (%, sobre peso seco de bagazo)

E,: Energia de activacién (kJ/mol)

R: Constante de los gases, 8,31 (kJ/(mol.°K))

T: Temperatura (°K).

k: Constante cinética (1/h)

k,: Es el factor pre-exponencial (1/h)
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La ecuacion diferencial del modelo de autohidrélisis (Ecuacién 3.2) fue integrada para

expresar analiticamente el contenido de xilanos en el licor residual (Ecuacién 3.5).

k1
0 kp—ky

X = Xpe Rt + X, (e kat — g=kat) Ecuacion 3.5

Donde, X es el porcentaje de xilanos sobre peso seco de bagazo en el licor residual para
un tiempo t (h) a una temperatura T(3C), Xo el contenido en peso de xilanos en el licor, y
XXo es el contenido inicial de xilanos en el bagazo. En el presente trabajo se realizé a
partir de los datos experimentales un ajuste de los parametros ki y kz, la energia de
activacion Ea y In(ko).

Se empleo el modelo cinético (desarrollado en el presente trabajo) para encontrar las
condiciones de tiempo, temperatura y concentracion de acido optimas considerando la
economia del proceso. La Ecuacion 3.5 fue empleada para optimizar los procesos de
conversion de xilanos a xilosa teniendo en cuenta los cambios en la composicion del

xilano en el bagazo durante la autohidrolisis.

La relacion liquido-solido empleada en el estudio realizado previamente fue de 14:1 de
manera de asegurar una mejor difusion de los componentes en el estudio cinético [156].
Para el modelo desarrollado se adoptd una relacién liquido solido de 7:1, este valor es
razonable en términos técnicos y econdmicos (en la industria papelera las relaciones
liquido-solido son alrededor de 4-5,5), asumiendo que la difusion de los componentes no

se ve afectada.

A continuacién, se muestran los datos empleados para el desarrollo del modelo (Figura

3.1). Los ensayos se realizaron a diferentes condiciones de tiempo y temperatura.

El software GAMS (CONOPT solver) fue empleado para la implementacion (Para

detalles del modelo ver Anexo A4).
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Figura 3.1. Datos experimentales empleados para el desarrollo del modelo cinético [156].

“X exp” es la concentracion de xilosa a un tiempo determinado.

3.2.2.2 Esquema general

La primera parte del disefio de la biorrefineria consistié en elaborar un esquema para el
aprovechamiento licor residual de la autohidrolisis, rico en xilosa, para la produccion de
tres tipos de productos con diferentes grados de complejidad tecnoldgica para su
produccién: jarabe de xilosa, furfural y xilitol (Figura 3.2). Para ello se proponen 3

escenarios de comparacion.
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Las siguientes aplicaciones fueron propuestas para el sélido residual de la autohidrolisis:
producir energia para satisfacer las demandas energéticas de la planta y/o red eléctrica
local y producir tableros MDF (apartado 3.2.2.6).

Cana de
azucar
- Diferentes grados de azucar
Ingenio " Etanol
Azucarero Enersi
nergia
l Sélido y i ‘ Al g
. —»  Produccion de MDF o generacion de energia eléctrica

Bagazo Agua Residual

Escenario 3

Licor residual

————| Evaporacion 1

!

! 4 \ Escenario2| Poshidrolisis
: Poshidrolisis |1 (" o
: {1 | Hidrolisis cida |1 | l
i l P l E i Adsorcion 1
: Adsorcion P .
: P Purificacion |1 | l
| l E :\ ;o Fermentacion
i Evaporacion | ! = & """" i
e R /! FURFURAL |
Adsorcion 2
JARABE DE
XILOSA I

Evaporacion 2

!

Cristalizacion

Figura 3.2. Esquema general propuesto de la biorrefineria para la valorizacion del bagazo

de cafia de azUcar.

El bagazo de cafia de azlcar se emplea integramente, es decir, que contiene la médula. Se
considera que la médula tiene una composicion de lignina y carbohidratos estructurales
similar a la composicién de las fibras [190] (se asume que los rendimientos de operacion
no se ven afectados por el empleo del bagazo incluyendo su médula). La autohidrolisis
fue realizada en las condiciones de tiempo y temperatura determinada en la optimizacion
descripta en el apartado 3.2.2.1, usando reactores encamisados con capacidad de operar

hasta 150 psi, construidos con acero al carbono.
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3.2.2.3 Escenario 1. Produccion de jarabe de xilosa.

De los 3 escenarios que se descriptos en el apartado 3.2.2.2 el primero es la produccion
de Jarabe de Xilosa.

Después del tratamiento de autohidrélisis, se descarga el reactor, y la fraccion solida se
filtra mediante un sistema de filtros prensa para separar el licor residual que contiene
mayoritariamente xilo-oligomeros y xilosa. El licor recuperado se bombea a un reactor
presurizado donde se realiza la poshidrolisis para convertir los xilo-oligémeros en xilosa
(120 °C durante 60 minutos y con 3 % de H2SO4). Después de la poshidrolisis, el licor se
neutraliza en un tanque agitado agregando Ca(OH)2, formando yeso (CaSOs-2H-0). La
baja solubilidad del yeso en agua facilita su separacion casi completa por filtracion (> 90
%). La desintoxicacion del licor se realiza en dos etapas de adsorcion. En la primera etapa,
las columnas de carbdn activado (concentracion de 34 g/L, densidad aparente de 380
kg/m? y nimero de yodo minimo de 1000 mg/g) para eliminar HMF, furfural y 90 % de
los compuestos fendlicos como lo indica Fatehi. et al. [79] y Vallejos et al. [138]. En la
segunda etapa, se emplea un conjunto secuencial de tres columnas: (1) resina de adsorcion,
(11) resina de intercambio de aniones de base fuerte y (111) resina de intercambio cationico
de acido débil. Esta dltima etapa elimina el &cido acético, acido férmico y otros acidos
que se hayan formado, debido a que estos acidos y otros inhibidores (compuestos
anidnicos y catidnicos) permanecen en el licor después del tratamiento con carbdn activo
[191]. Finalmente, el licor detoxificado se concentré en un evaporador de pelicula
descendente de triple efecto, ampliamente empleado en la industria azucarera para
concentrar soluciones de azucar [79], [165]. Se considerd que por cada tonelada de vapor

se evaporan tres toneladas de agua [79], [165].

3.2.2.4 Escenario 2. Produccion furfural.

La produccion de furfural incluye tres etapas: autohidrolisis de bagazo, deshidratacion de
xilosa y destilacién de furfural. La autohidrolisis se describid en el item 3.2.2.1. La
conversion de xilosa a furfural se realiza mediante hidrdlisis acida con H.SOa. Las
condiciones de conversion se establecieron sobre la base de un estudio realizado por
Montastruc et al. [192] en el cual se obtuvieron rendimientos mas altos que los procesos

comerciales.
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La mezcla agua-furfural se separa por destilacion azeotrdpica [193]. Se considera que en
el destilado de la primera columna de destilacion se obtiene una mezcla de
aproximadamente 30% de furfural. Este destilado se enfria y se envia a los decantadores,
donde el furfural se separa espontdneamente dando una fase acuosa con una baja
concentracion en furfural y una fase orgénica altamente concentrada en furfural. La
extraccion liquido-liquido es posible debido a la limitada solubilidad del furfural en agua
(8,3 % en peso a 20 °C). EIl punto de ebullicion del furfural es de 161,7 °C a 1 atm.,
mientras que su azeotropo es de 97,9 °C, por lo que ambas columnas operan a 98 °C
[192]. EI H2SO4 se recupera usando una columna de intercambio idnico con las
condiciones establecidas por Kumar et al. [194] para ser reutilizado nuevamente en la
hidrdlisis (no incluido en este estudio).

3.2.2.5 Escenario 3. Produccion de xilitol.

La produccion de xilitol consta de las siguientes etapas: autohidrélisis del bagazo,
concentracion de licor residual, poshidrélisis &cida, eliminacion de inhibidores por
adsorcion, fermentacion de xilosa a xilitol y recuperacién de xilitol por cristalizacion. La
autohidrolisis, la poshidrdlisis y la detoxificacion del licor residual para la produccion de

jarabe de xilosa se describieron en el apartado 3.2.2.1y 3.2.2.3, respectivamente.

El licor se concentra en un sistema de evaporador de pelicula descendente hasta una
concentracion de 100 g/L de xilanos antes de la poshidrolisis [79], [165]. Las condiciones
de poshidrélisis fueron las mismas que se indicaron en el apartado 3.2.2.3 (94%
conversion de xilanos en xilosa) obteniendo un licor con una concentracion de xilosa de
110g/L que ingresaria a fermentacion [79]. Las condiciones de fermentacion
(temperatura, concentraciones de nutrientes, aireacion y pH) se seleccionaron de Ping et
al. [195].

La levadura Candida tropicalis es el indculo usado para fermentar la xilosa al xilitol. El
indculo se prepara en un fermentador discontinuo agitado y después se transfiere a un
fermentador mas grande empleando 5 g/L de células de levadura. La fermentacion de la
xilosa se lleva a cabo a 35 °C, pH 5-7 durante 40 h [195]. Después de la fermentacion, es
necesario eliminar las células de levadura, los nutrientes y otras impurezas del caldo de

fermentacion.
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En este estudio, la separacion y recuperacion de la levadura celular para reciclarla al
proceso de fermentacion se realiza mediante filtracion con membrana [196] debido a la
elevada pureza que debe tener el producto final. Los nutrientes y otras impurezas del licor
de fermentacidon se eliminan mediante columnas de carbon activado (20 g/L) [197]-[199].
Esta etapa de purificacion es necesaria para eliminar el color y el olor [79].

Luego de la detoxificacion se realiza la concentracién del licor (utilizando evaporadores
de pelicula descendente) y la cristalizacion del xilitol. La cristalizacion ocurre a
temperaturas menores que —10 °C; por encima de esta temperatura no se produce
cristalizacion [197]. Las condiciones de cristalizacion seleccionadas variaron de —20 °C
a 8 °C en 4 ciclos [197].

3.2.2.6 Produccién de tablero de fibora MDF y energia eléctrica.

Los procesos de produccion de tableros MDF se adaptaron de Taupier y Bugallo [200].
El sélido residual de la autohidrolisis se trata con vapor saturado (160-180 °C) y se refina
a presion para obtener un material fibroso de tamafio homogeéneo. Este material se mezcla
con resina de urea formaldehido (8-10 %) y parafina fundida. La mezcla se seca mediante
secado instantaneo hasta 8-12 % de humedad. Los tableros son formados por prensado en

caliente, aplicando presion y temperatura durante un corto periodo [200]-[202].

En el caso de la produccion de energia, el solido residual de la autohidrélisis se quema
para producir vapor a alta presién que es usado para la generacion de electricidad,
mediante un sistema de turbinas [21]. En la Tabla 3.3 se presentan las condiciones de
operacion para los diferentes procesos y los factores de escala de los mismos. En el anexo
A6 se detallan las consideraciones para estimar los costos de inversion para la produccion

de MDF y generacion energética.

3.3. Esquemas de biorrefineria propuestos para el aprovechamiento del bagazo de

cafa de azucar. Parte Il

En base a los resultados obtenidos de la Parte I, se selecciond el esquema para producir
xilitol debido a la potencialidad su mercado y su alto valor agregado (su valor comercial

es el mas elevado de los productos seleccionados a partir de xilosa). Los resultados
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obtenidos a partir de los esquemas propuestos en el apartado 3.2 se muestran en el

apartado 4.1.

Tabla 3.3. Condiciones operacionales de los diferentes escenarios y los factores de escala

de los mismos.

Etapa Condiciones de proceso Factor de escala
Produccion de xilitol

Autohidrélisis 162 °C; 2 h; RLS: 7:1 [179], [203] 0,6-0,78 [108], [167]

Evaporacion  Hasta alcanzar 100 g/L de xilanos [179] 0,5-0,7 [108], [204]

Poshidrolisis 120 °C; 1 h; 3 % H.SO4 [68] 0,6-0,78 [108], [167]

» Carbodn activado (34 g/L) y resinas de

Adsorcion ) ) 0,7 [14]
intercambio [179]

Fermentacion 35 °C; pH 5-7; 40 h [195] 0,6-0,8 [108], [167]

Adsorcion Carbdn activado (20 g/L) [197] 0,7 [14]

Evaporacion  Hasta alcanzar 400 g/L de xilitol [179] 0,5-0,7 [108], [204]

Cristalizacion Desde —20 °C a 8 °C en 4 ciclos [197] 0,37 [108]

Jarabe de xilosa
Autohidrdlisis 162 °C; 2 h; RLS: 7:1 [179], [203] 0,6-0,78 [108], [167]
Poshidrolisis 120 °C; 1 h; 3 % H2SO4 [68] 0,6-0,78 [108], [167]
B Carbdn activado (34 g/L) y resinas de

Adsorcion ) ) 0,7 [14]
intercambio [179]

Evaporacion  Hasta alcanzar 381 g/L de jarabe de xilosa. 0,5-0,7 [108], [204]

Furfural
Autohidrdlisis 162 °C; 2 h; RLS: 7:1 [179], [203] 0,6-0,78 [108], [167]
) 170 °C, 4 % de H2SO4 y rendimiento de 75 %

Deshidratacion 0,6-0,78 [108], [167]
[192]

Destilacion 98 °C; furfural con un 99 % de pureza.[192] 0,6-0,7 [108], [167]

Valorizacion del sélido residual

Tratado con vapor (170 °C), refinado, mezclado

MDF 0,38-0,9[167]
con urea (9 %) y prensado. [200].

) Se quema para producir vapor a alta presion y
Energia ) ) » )
o enviado a turbinas para generacion de corriente 0,38-0,9[167]
eléctrica

alterna. [21].
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En esta segunda parte del anlisis, se propone valorizar la fraccion liquida concentrada
en xilosa mediante la produccion de xilitol y aprovechar la fraccion sélida mediante la
produccion de etanol y pellets con el objetivo de analizar la viabilidad técnica y
econdmica de estos esquemas de biorrefineria a pequefia escala, como se mencioné en el
apartado 2.10.2.4, la biorrefineria de pequefia escala se considera aquella en la que es
factible producir productos de alto valor agregado con una capacidad de produccién

relativamente baja.
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Figura 3.3. Diagrama de bloques simplificado para los procesos involucrados en los tres

escenarios estudiados.

Como una estrategia para reducir el consumo energético en la autohidrdlisis y

evaporacion en la produccion de xilitol del esquema propuesto en la Parte | se propuso
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emplear una relacion liquido solido de 5,5:1. Esta consideracion se adopto teniendo en
cuenta un estudio previo realizado por el grupo en el cual se muestra, que el proceso de
autohidrolisis de bagazo realizados en las mismas condiciones de tiempo y temperatura
pero con una reduccidn en la relacién liquido-solido de 9 y 6, la pérdida de peso debido
a la solubilizacion de los componentes es similar [152]. En la industria de pulpa
celulésica, el pulpado quimico se suele realizar a relaciones liquido-sélido ain menores

a 5,5 alcanzando los rendimientos requeridos.

3.3.1 Seleccion de los productos a obtener

La seleccion de productos para la Parte 11 se realizd analizando los resultados obtenidos
en la Parte I. Ademas de la produccion de xilitol (analizada en la Parte 1), se seleccionaron
dos alternativas de valorizacion del sélido residual del proceso de autohidrélisis, los

cuales se detallan en la Tabla 3.4.

Tabla 3.4. Productos seleccionados a partir del bagazo de cafia de azUcar. Parte 1I.

Fraccion Producto
Hemicelulosas Xilitol
Celulosa Etanol
Solido residual del pretratamiento Pellets

de autohidrolisis

3.3.2 Disefo de la biorrefineria
3.3.2.1 Esquema general

Al igual que en el apartado 3.2.2.2, se elabord un esquema para el aprovechamiento licor
residual de la autohidrolisis, rico en xilosa, para la produccién de xilitol, empleando una
relacion liquido-sélido de 5,5:1 con la finalidad de reducir el consumo energético. La
temperatura y el tiempo 6ptimos para maximizar la extraccion de xilanos, minimizando
los requerimientos de energia, se estimaron a partir del modelo desarrollado previamente
(apartado 3.2.2.1).

Para el solido residual de la autohidrdlisis se propusieron los siguientes productos:

producir pellets o etanol con la finalidad de comercializarlos en el mercado local.
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3.3.2.2 Escenario 1 - Produccion de etanol

La hidrolisis enzimética del material lignoceluldsico generalmente depende de la
composicidn inicial del material, los métodos de pretratamiento empleados y las enzimas
utilizadas para la sacarificacion de celulosa a glucosa. La deslignificacion alcalina
aumenta la superficie interna de la celulosa, disminuye el grado de polimerizacion y la
cristalinidad y rompe la estructura de lignina [205]. La deslignificacion organosolv
(alcalina o acida) se lleva a cabo a temperaturas mas altas que el proceso a la soda [68].
Esto significa un aumento importante del consumo de energia y la necesidad de contar
con condiciones de seguridad estrictas. El tratamiento de autohidrélisis seguido de la
deslignificacion alcalina ha mostrado una conversion de celulosa a etanol (alrededor del
90 %) similar al tratamiento de explosion de vapor seguido de la deslignificacion alcalina
[206]. La deslignificacion alcalina fue seleccionada para eliminar la lignina después de la
autohidrolisis, con el fin de aumentar el rendimiento de la hidrolisis enzimatica debido a
su eficiencia y bajo costo [72], [135]. La deslignificacion alcalina se basa en tres grupos
de reacciones: fragmentacion, degradacion y disolucion, y condensacion de la lignina
[36].

El sélido residual de la autohidrolisis es deslignificado con un proceso a la soda (NaOH)
para obtener una pulpa no blanqueada. Posteriormente, la pulpa se lava en contracorriente
en filtros de vacio que se utilizan generalmente en la industria de la pulpa y el papel. El
agua de lavado que contiene lignina, otros sélidos organicos disueltos y NaOH se

concentra en evaporadores junto con el licor negro.

En el caso de las biorrefinerias integradas en el ingenio azucarero o en la industria del
papel, esta corriente concentrada se puede quemar en una caldera de recuperacion para
producir energia o vapor de proceso. Un ejemplo de esta alternativa es Ledesma S.A.A.l.
(Argentina), que procesa mas de 3,5 millones de toneladas de cafia de azucar al afio (2014)
para producir azucar, etanol y celulosa y papel celulésico. Otra alternativa es la
recuperacion de lignina por precipitacion a pH < 3, que es la opcién menos atractiva
porque el mercado la lignina y su precio son dificiles de predecir. En el presente estudio,
para el proceso de deslignificacion se seleccionaron las condiciones de tiempo,

temperatura y carga alcalina (10 % sobre bagazo seco) propuestas por Soares y Gouveia
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[135]. Para este tratamiento se adoptd una relacion de liquido-sélido de 4:1, que es

habitual en la industria de la pulpa [207].

Posteriormente, la fraccion celulosica del sdlido deslignificado se hidroliza
enzimaticamente a glucosa y se fermenta a etanol mediante una sacarificacion vy
fermentacién simultdneas (SFS) [205]. Las condiciones del proceso de SFS se
seleccionaron de Soares et al., [135] con una relacion sélido-liquido de 9:1 durante 48
horas. Las enzimas y los nutrientes se agregan primero a 50 °C para hidrolizar la celulosa
durante 6 horas, y luego la temperatura se baja a 37 °C y se agregan la levadura y los
nutrientes para convertir la glucosa a etanol. El etanol se recupera mediante una secuencia
de separacion convencional, que consta de dos columnas de destilacion. Finalmente, se

emplean columnas de tamiz molecular corriente abajo para obtener etanol anhidro.

3.3.2.3 Escenario 2 — Produccion de pellets

El proceso para la produccion de pellets a partir del sélido residual del tratamiento de
autohidrolisis del bagazo de cafia fue seleccionado de referencias literarias actualizadas
[208], [209]. Este proceso comprende el secado del solido residual, la molienda para
reducir el tamafio de particula, el pelletizado, el enfriamiento (solidificacion y el
fortalecimiento de los pellets) para proporcionar resistencia y durabilidad a los granulos,
y finalmente, se tamiza a traves de un tamiz vibrante para eliminar material fino. El
material fino se recupera introduciéndolo nuevamente en el proceso de pelletizado.

Después del tamizado, los pellets estan listos para ser envasados.

El poder calorifico de los pellets se determiné a partir del poder calorifico superior (PCS)
del sélido residual después del tratamiento de autohidrolisis usando la siguiente Ecuacion
[210]:

PCS (MJ/kg) = 0,1736 x Ce + 0,2663 x L + 0,3219 x E Ecuacion 3.6

Donde Ce, L y E son el porcentaje en peso sobre la base de biomasa seca de polisacaridos

(celulosa y hemicelulosas), lignina y extractos, respectivamente.
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Los principales parametros de operacion de los procesos de conversion utilizados para
evaluar la viabilidad de una biorrefineria a pequefia escala para la produccion de xilitol
combinado con la produccion alternativa de etanol o pellets se muestran en la Tabla 3.5.

3.4. Balance de masa y energia para los esquemas a partir del bagazo

Los balances de masa y energia se realizaron teniendo en cuenta los principales flujos
involucrados en cada etapa de los procesos descritos anteriormente. Los rendimientos de
las diferentes operaciones y reacciones, y el consumo de nutrientes, microorganismos,
reactivos quimicos, suministros, entre otros., se establecieron en la base de referencias

bibliograficas actualizada.

El consumo de energia se calculd considerando la energia para calentar y para mantener
la temperatura de los diferentes procesos. Los servicios, el consumo de electricidad de
equipos adicionales, el agua de calentamiento y enfriamiento fueron estimados segun
Stuart y EI-Halwagi [108] (los servicios representan aproximadamente el 31% del costo
del vapor de calentamiento) que estimo los servicios para la valorizacién de carbohidratos

en una plataforma de biorrefineria.

Los balances de masa y energia detallados se presentan en el Anexo Al y A2, asi como
también los rendimientos de los procesos, consideraciones asumidas, entre otras. En todos
los procesos se asumen condiciones constantes a la entrada y salida (no hay acumulacion

de masa ni energia en el sistema).

3.5. Analisis econdémico para los esquemas a partir del bagazo

El analisis econdmico se realiz6 siguiendo los métodos de ingenieria quimica para el
disefio de plantas y el analisis econdmico [14], [108], [160], [212], [213]. EI costo de
equipamiento, costos de instalacion y los precios de los equipos y productos se
recolectaron de diferentes fuentes (revistas, libros, sitios web como matche.com,
alibaba.com, mercadolibre.com), se estimaron los costos fijos y variables (consumos
energéticos, materias primas, insumos, mano de obra, mantenimiento, entre otros) y se
desarrollaron los flujos de cajas para finalmente determinar los indicadores econémicos

(TIR). Los escenarios propuestos se compararon con Apache OpenOffice Calc 4.1.1.
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Tabla 3.5. Condiciones operacionales para la produccion de xilitol, etanol y pellets.

Etapa

Condiciones de proceso Factor de escala

Produccién de xilitol

Autohidrolisis
Evaporacién

Poshidrélisis
Adsorcién

Fermentacion
Adsorcién
Evaporacion

Cristalizacion

162 °C; 2 h; RLS: 5,5:1 [179], [203]
Hasta alcanzar 100 g/L de xilanos [179]
120 °C; 1 h; 3 % H2S04 [68]

Carbon activado (34 g/L) y resinas de
intercambio [179]

35 °C; pH 5-7; 40 h [195]

0,6-0,78[108], [167]
0,5-0,7 [108], [204]
0,6-0,78[108], [167]

0,7 [14]

0,6-0,8 [108], [167]

Carbon activado (20 g/L) [197] 0,7 [14]
Hasta alcanzar 400 g/L de xilitol [179] 0,5-0,7 [108], [204]
Desde —20 °C a 8 °C en 4 ciclos [197] 0,37 [108]

Valorizacion del sélido residual

Escenario I: Produccion de etanol

Deslignificacion

SFS

Recuperacion

100 °C; 30 min; 10 % NaOH (sobre bagazo);
0,6-0,78[108], [167]
RLS: 4 [135], [207]

Desde 50 °C a 37 °C, durante 48 h. [135]

Dos columnas a 2 bar hasta alcanzar 91~92 %

0,6-0,8 [108], [167]

p/p de etanol. Columnas de tamiz molecular ~ 0,6-0,7 [108], [167]

hasta alcanzar 99,8 % p/p de etanol. [80]

Escenario I1: Produccion de pellets

Secado

Molienda

Pelletizado

Enfriado

Tamizado

Secador rotatorio con aire caliente hasta
alcanzar 12-17 % de humedad [208]

Molino de martillo, hasta reducir el tamafo de

0,6-0,8 [167], [211]

] 0,6-0,7 [167], [211]
particulas < 6mm [208]

Pelletizado a alta presién (~1 t/h), 8-5 %
contenido final de humedad [208]

Aire a contracorriente (~20 min.) [208]

0,85 [211]

0,58-0,8 [204], [211]
Para remover y recuperar el material fino

208] 0,6 [211]
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Para el analisis econdmico de los escenarios propuestos se utilizaron los siguientes
parametros econdmicos (Tabla 3.6). Para el caso del bagazo de cafia de azlcar se adoptd
un valor similar al aserrin de pino porque no se encontraron valores de comercializacion
del bagazo en la region NEA. El Ginico uso del bagazo en esta region es como combustible
en los ingenios. Bajo este criterio se considera que el precio es similar al del aserrin de
pino._Este precio podria ser diferente en la region NOA debido a que se utiliza como
materia prima en la industria papelera, aunque no se encontraron datos sobre precios de

esa region. En el anexo A6 se detallan los costos de los equipos empleados.

En el presente trabajo no se realizo6 el disefio de los procesos de tratamiento y gestion de
residuos, sin embargo, para cuantificar los costos de los mismos se realizaron las
siguientes consideraciones: i) para el tratamiento de los efluentes liquidos se incurre en
un costo de 0,025 USD por kilogramo de producto obtenido [21] (este costo incluye
procesos efluentes de destilacion, evaporacion, y otros efluentes liquidos). ii) de los
residuos solidos, se considero el yeso que es el de mayor volumen, y teniendo en cuenta
que es un subproducto que podria venderse, se asumio un costo de recuperacion de 68,5
USD/ton (descontando el valor de comercializacién) [175]. Este costo de tratamiento de
residuos se encuentra dentro de los servicios auxiliares (electricidad, agua de

enfriamiento, entre otros).

3.6 Esquemas propuestos para el aprovechamiento del aserrin de pino. Parte 111

El aserrin de pino considerado en este estudio fue provisto por aserraderos locales
(Forestal AM y Forestal Eldorado, Misiones). La preparacion y la determinacion de la
composicion quimica del aserrin fueron realizados en un trabajo previo realizado por
Stoffel et al., de nuestro grupo de investigacion [145]. La composicién quimica del aserrin
de pino fue: 39,4 % de glucanos, 6,42 % de xilanos, 1,97 % de galactanos, 1,32 % de
arabinanos, 10,6 % de mananos, 1,79 % de grupos acetilos, 2,28 % extractivos y 30,1 %

de lignina (porcentaje peso seco del aserrin) [145].
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Tabla 3.6. Precios unitarios del bagazo, quimicos, productos, energia, mano de obra y

mantenimiento.

Precios unitarios puestos en planta

Bagazo (USD/ton) 7,0182
Agua (USD/m®) 0,585"
Electricidad (USD/MW) 51,5°

Mano de obra (USD/h)

Mantenimiento

7,4 —13,0*(adoptado)
8% (de los ingresos)

Impuestos 35%
Tratamiento de efluentes (USD/kg) 0,025¢
Recuperacion de yeso (USD/ton) 68,5°

Productos quimicos para produccion [214]

H2SO4 (USD/kg) 0,039

Ca(OH)2 (USD/kg) 0,134

NaOH (USD/kg) 0,53

Fermentacion (USD/kQ) 0,112**

Enzimas (USD/L) 0,05f
Productos (valores asumidos)

Xilitol (USD/kg) 8,59

Jarabe de xilosa (USD/kg)
Furfural (USD/kg)

0,6 (adoptado)
1,5 (adoptado)

Etanol (USDI/L) 1,31"
MDF (USD/m?) 320
Pellets (USD/ton) 128,7/
Electricidad (USD/MW) 51,5¢

* Valor que depende del cargo del personal (auxiliar, oficial, entre otros);** Nutrientes,
levaduras, otros;  Precio estimado del Instituto Nacional de Tecnologia Agroindustrial
(INTA) [215] (valor estimado para el aserrin de pino); ® Precio promedio en Argentina
[216]; ¢ Costo de la energia en Misiones, Argentina (EMSA) [217]. “Valor adoptado
para los efluentes liquidos de los procesos (USD/kg de productos obtenidos) [21].
®Valor estimado a partir del costo de recuperacion de yeso, obtenido por Oziidogru [175]
(76,5 USD/ton) menos el valor de comercializacion (8 USD/ton). fCosto promedio por
litro de etanol producido [133]. 9Valor adoptado de Kelloway y Daoutidis [218]. "Precio
aproximado de la gasolina en Misiones a comienzos del afio 2018.'Adoptado de Taupier
y Bugallo [200]. Valor asumido teniendo en cuenta el precio en Misiones [46].
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3.6.1 Productos a obtener
Para el aserrin de pino se seleccionaron los siguientes productos a partir de la fraccion
liquida y la fraccion solida (ver Tabla 3.7).

Tabla 3.7. Productos seleccionados a partir del aserrin de pino.

Fraccion Producto

Acido Levulinico
_ Acido Férmico
Hemicelulosas L .
Acido acético*
Furfural

Pellets

Solido residual de la Explosion de vapor ]
Energia

*El acido acetico es un subproducto que podria recuperarse luego de la catélisis acida, en

este esquema no se considera su recuperacion.

3.6.2 Disefio de la biorrefineria
3.6.2.1 Pretratamiento de explosion de vapor

La explosion de vapor ha demostrado ser uno de los pretratamientos mas exitosos para la
extraccion de hemicelulosas a partir de materiales lignocelulosicos, incluido el pino
[219], y en condiciones optimizadas, la explosion de vapor permite extraer la fraccion
hemiceluldsica del aserrin de pino con baja degradacion [144], ademas, el pretratamiento
de aserrin de pino empleado explosion de vapor ha sido ampliamente estudiado por el
grupo de trabajo [145], por este motivo ha sido seleccionado como pretratamiento para

dicha materia prima.

La temperatura y el tiempo seleccionados que maximizan la extraccidn de hexosas en el
proceso de explosién de vapor fueron seleccionadas de trabajos previos realizados por el
grupo de trabajo [144], [145]. El sélido residual a la salida del proceso de explosion de

vapor es lavado, empleando 3,5 m® de agua por tonelada de pulpa obtenida [220].

3.6.2.2 Esquema general

Inicialmente se elaboré un esquema para el aprovechamiento del aserrin de pino. La

fraccion liquida proveniente de la explosion de vapor podria valorizarse mediante la
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produccion de &cidos carboxilicos como el &cido levulinico y acido férmico, ademas de
furfural y &cido acético como subproducto. El s6lido residual del proceso de extraccion
de hemicelulosas por explosién de vapor puede usarse en la produccion de energia para
satisfacer las demandas energéticas de la planta y la produccion de pellets como una
alternativa para valorizar el s6lido residual. La produccion de pellets de biomasa
pretratada (usando procesos como autohidrolisis o vapor) permite extraccion de uno o
mas componentes de material lignocelulésico (extractivos, hemicelulosas o lignina) que
pueden convertirse en productos diversos. Esta alternativa es una ventaja potencial sobre
la produccién convencional de pellets. En el presente estudio, se propuso, ademas de la
valorizacion de la fraccion liquida, producir pellets a partir del aserrin pretratado con
explosion de vapor, una de las ventajas de usar aserrin es que no es necesario utilizar el
proceso de molienda (que es necesario para el caso del bagazo y otros residuos). En la

Figura 3.4 se presentan los esquemas analizados.

Rollos Procesamiento Productos
de ilio primario de la —  (Muebles, madera
P madera y conversion aserrada, machimbbres)
Aserrin Alternativa III:
Integracion energética = Uso del solido residual para
P mmm e e e » Recuperacion la produccion de vapor y
. 1 't' : | aa
i Explosion de ! energeuca pellets con integracion
1 vapor i Vapor para proceso energetica.
: :" """"""""""""""" 1
1 | |
1 1 1
1 . 1 - -
i Lavado | S ISOHEORE. | o.cado || Genracion | Vapor
H residual | de vapor
1
! Hemicelulosas |
i o i .

: (Corriente liquida) ! Pelletizado Alternativa II-
1
; BVaporacion  [remesmeessesmesssrenny E ¢ Uso del solido residual para
! Fa producir pellets y vapor.
| H Enfriado
! 1
i Deshidratacion ! i
i | por catalisis acida i
1 Y | g
! r L3 : Tamizado
1 _ i 1
! Recuperacion |
. Extractor P fpilrrfurlal : i l Alternativa 1:
: 7 ! Pellet Uso del 100% del solido
i i residual para producir pellets
! Destilacion 1§
1 f
s i

Acgdo acetico
LA FA Furfural (a recuperar

como vinagre)

Figura 3.4. Esquema propuesto en el presente trabajo para el aprovechamiento del aserrin

de pino
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3.6.2.3 Produccién de acido levulinico.

Los procesos seleccionados incluyeron la extraccion de hemicelulosas por explosion de
vapor, la conversion de las hexosas del licor residual en acido levulinico y la produccién
de pellets a partir del solido residual, como se muestra en la Figura 3.4. La temperatura y
el tiempo para maximizar la extraccion de hexosas por explosion de vapor se
seleccionaron de estudios previos realizados por nuestro grupo de investigacion [144],
[145] (ver Tabla 3.8). Las condiciones de la explosion de vapor y la composicion del licor
residual fueron definidas por Stoffel [145]. En la etapa de explosion de vapor, los
reactivos alimentan un reactor tipo batch con un rendimiento del 69 % [145]. El s6lido
residual se lava después de la explosion de vapor para extraer las hemicelulosas usando
3,5 m® de agua por tonelada de pulpa obtenida después del pretratamiento [220]. El lavado
se desarrolla en el mismo recipiente utilizado para la explosion de vapor. La corriente de
lavado rica en hexosas se concentra en un evaporador de pelicula descendente para
alcanzar 166 g/L de azUcares. El acido acetico presente en esta corriente se elimina en la
etapa de evaporacion [148] y se puede recuperar como vinagre para uso no alimentario
(no considerado en este estudio). En los evaporadores, se asumid que se evaporan tres
toneladas de agua por cada tonelada de vapor consumido [165]. Las hexosas se
deshidratan a Hidroximetilfurfural (HMF) mediante un proceso catalizado por &cido y
luego se rehidratan a AL y &cido formico. El rendimiento de la conversién de glucosa a
AL es del 60 % (mol/mol) [221]. Se supone que otras hexosas (manosa Yy galactosa) se
convierten a AL a la misma velocidad [222]. Este proceso genera acido formico (AF),
furfural, y &cido acético como subproductos [174], [223]. Para simplificar el analisis, las
concentraciones de acido formico y furfural se consideraron similares y la concentracion
de &cido acético se considerd despreciable [174], [223]. Otro subproducto que podria
formarse son las huminas que se forman a partir de las hexosas e HMF [148], [221]. La

formacién de huminas y su tratamiento no fueron considerados en este trabajo.

El AL, AF y furfural (5,2, 2,1y 2,1 %, respectivamente) se recuperan de la corriente
liguida que sale de la catalisis acida por extraccion liquido-liquido utilizando furfural
como solvente [224]. Esta corriente liquida junto con furfural en el extractor generan una
fase acuosa (corriente superior) y una fase de solvente que contiene principalmente AL,
AF y furfural (corriente inferior). Se supone que AL y AF se extraen completamente en
la fase solvente [174], [223]. La corriente de disolvente se alimenta a la primera columna

de destilacion para recuperar AF en la parte superior (99,9%), mientras que la corriente
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de fondo se introduce en la segunda columna de destilacion para recuperar AL y furfural
(ambos con un rendimiento del 99 %) [224]. La fase de solvente se simulé con ASPEN
Plus utilizando el esquema propuesto por Nhien et al. [224] y se determinaron los
parametros operativos. En la Figura 3.5 se presentan los pardmetros empleados para la
simulacidn, los nameros dentro de las columnas son el nimero de platos de cada columna

y el plato donde ingresa la corriente.

La fase acuosa que sale del extractor, que contiene agua, furfural (7 %) y H.SO4 [174] se
envia a una columna de destilacion para recuperar el furfural. La corriente de liquido en
la parte superior de la columna se envia a una columna para recuperar el furfural de la
fase acuosa. La corriente acuosa en la parte inferior de la columna que contiene

principalmente agua y H2SO4 se reutiliza en el proceso de catalisis &cida [225].

1.01 bar 1.01 bar
il 750 N
AF (99.9%) ‘ Furfural (99.9%)
—_—{13 »{ 11
Corriente rica
en furfural
32 22
\'_/ k[_/ o AL (()()0,0)
Columna 1 1.21 bar Columna 2 1,16 bar

Figura 3.5. Parametros adoptados para la simulacion de la recuperacién. Adaptado de
Nhien et al., [224]

3.6.2.4 Solido residual del proceso de explosion de vapor

La composicién quimica del aserrin pretratado es de 49,1 % de glucanos, 1,3 % de
xilanos, 1,28 % de mananos y 43,3 % de lignina (porcentaje sobre peso seco al horno,%)
[145]. Se evaluaron tres alternativas para utilizar el solido residual de la explosion de

vapor.
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3.6.2.5. Alternativas para generacion de vapor y ahorro de energia.
Alternativa |

La alternativa | consiste en la produccion de acidos carboxilicos a partir de la fraccién
liquida proveniente del proceso de explosién de vapor y la produccion de pellets a partir

del solido residual que se genera en la explosion de vapor.

El proceso de produccién de pellets seleccionado fue descrito en el apartado 3.3.2.3, con
la diferencia de que en los procesos de produccion convencionales, la molienda de pellets
es usual después del secado [208], pero la molienda no es necesaria en este caso porque

el tamafio de particula del aserrin esta dentro de los valores especificados (< 6 mm) [226].

Alternativa Il

La alternativa Il consiste en la produccion de acidos carboxilicos a partir de la fraccion
liquida proveniente del proceso de explosion de vapor, la produccion vapor de proceso y

pellets a partir del sélido residual que se genera en la explosion de vapor.

Para la aplicacion de esta alternativa, se debe determinar la cantidad de solido residual
necesaria para satisfacer el vapor de proceso para la produccion de AL y el s6lido restante
disponible para la produccion de pellets. EI poder calorifico del aserrin de pino después
del tratamiento de explosion de vapor se estima determinando el poder calorifico superior

(PCS), como se muestra en la Ecuacién 3.6 [210].

Alternativa Il

A diferencia de la alternativa Il, en esta alternativa se propone ademas la integracion

energética de corrientes seleccionadas.

Se usé el analisis pinch para identificar las oportunidades de integracién de calor [166].
Para determinar el potencial de recuperacion de calor, la integracion de calor se realizd
sintetizando de la red de intercambiador de calor (HEN), utilizando una diferencia de

temperatura minima global (AT min) de 10 °C [166].

Para este propdsito las corrientes con valores de m x Cp > 17 kJ/s °C fueron consideradas,

donde m es el flujo (kg/s) y Cp es la capacidad calorifica de la corriente (kJ/kg°C) (Para
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detalles del modelo ver Anexo A3). Los pardmetros de operacién seleccionados para los

procesos analizados a partir del aserrin de pino se resumen en la Tabla 3.8.

3.6.3 Balances de masa y energia

Los balances de masa globales se realizaron en todas las operaciones unitarias, los
calculos se realizaron como se describi6 en el apartado 3.4. Los balances de masa y
energia se expresaron por tonelada de aserrin seco. Para el calentamiento se us6 vapor
saturado a 8 bar (evaporacion, catalisis &cida, destilaciones) y 13 bar (explosion de vapor).
La pérdida de energia en cada equipo se asumié en el 10 % de la energia total para
calefaccion. En el anexo A3 se presentan los balances de masa y energia con las
consideraciones adoptadas. En el anexo A6 se detallan los costos de los equipos
empleados.

Tabla 3.8. Principales pardmetros de operacion y procesos de conversion.

Etapa Condiciones de proceso Factores de escala

Produccién de acido levulinico

Explosion de vapor

Evaporacion
Deshidratacion por
catalisis acida
Extraccién liquido-

liquido

Destilacion de

productos

Destilacion del

furfural

190 °C; 7,5 min; 3% de H2SO4p/p y una
relacion liquido-solido (RLS) de 1:1. [145]
Hasta alcanzar 200 g/L de azUcares. [148]
140 °C; 2 h; 98 g/L H2SO4 (catalizador)
[221]

25 °C; 1 atm; relacion solvente-fase acuosa
1,2:1 [224]

Dos columnas a 169 °C (1,21 atm) y 260
°C (1,16 atm), respectivamente, para
separar LA, FA, y furfural. [224]

Una columna a 90 °C (1 atm) y un filtro.
[225]

0,78 [167]
0,5-0,7 [108], [204]

0,6-0,78[108], [167]

0,78 [167]

0,6-0,7 [108], [167]

0,6-0,7 [108], [167]

Produccion de pellets (Descrito en la tabla 3.5)
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3.6.4 Analisis econémicos

Al igual que para el bagazo de cafia de azlcar, una vez realizados los correspondientes
balances de masa y energia, se realiza el analisis econdomico de los esquemas propuestos
utilizando los siguientes parametros econémicos (Tabla 3.9). La metodologia que se sigue
es la descrita en el apartado 3.5.

Tabla 3.9. Precios unitarios del aserrin de pino, quimicos, productos, energia, mano de

obra y mantenimiento.

Precios unitarios puestos en planta

Aserrin de pino (USD/ton) 7,028

Agua (USD/m®) 0,585°

Electricidad (USD/MWh) 85°¢

Mano de obra (USD/h) 7,4 —-13,0*

Vapor (USD/ton) 25¢

Mantenimiento 8% (de los ingresos)

Impuestos 35%

Dias de trabajo (dias/afo) 261

Horas de operacion (horas/dia) 16

Tratamiento de efluentes (USD/kg) 0,025°
Productos quimicos para procesos de produccion

H2S04 (USD/kg) 0,04
Productos (valores asumidos)

Acido formico (USD/kg) 0,79

Acido luvulinico (USD/kg) 3,8 (adoptado)

Pellets (USD/ton) 125,7"

Furfural (USD/L) 1

*Valor que depende de la posicion del operario. 2 Precio estimado del Instituto Nacional
de Tecnologia Agroindustrial (INTA) [215]. ® Precio promedio en Argentina. ¢ Costo de
la energia en Misiones, Argentina (mediados 2017). “Precio internacional adoptado [80],
[227]. ¢Valor adoptado para los efluentes liquidos de los procesos (USD/kg de productos
obtenidos) [21]. fPrecio promedio internacional [214]. ¢ Precio promedio internacional
[184]. " Precio en Misiones (2017) (LIPSIA SA). ' Precio internacional [65].
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Se asume una disponibilidad de materia prima de 128.800 toneladas de aserrin seco por
afio. La disponibilidad de materia prima se determind, con las siguientes consideraciones:
i) que el volumen total de residuos forestales implantados en Misiones; ii) que del total
de residuos, aproximadamente un 16 % corresponde a aserrin; iii) que el aserrin contiene
un 30 % de humedad; y iv) que_se dispondria de alrededor del 55 % del volumen total

disponible.

Para considerar el costo de gestion y tratamiento de residuos se procedio de igual manera
como se describe en el apartado 3.5

3.7. Estrategia para la reduccion del consumo energético mediante el redso del licor

residual en la extraccién de hemicelulosas. Parte IV

Como se menciono en el apartado 2.9, esta estrategia permitiria obtener un licor residual
méas concentrado en azucares hemicelulosicos que implicaria una reduccion en el

consumo de energia en la etapa concentracion por evaporacion.

Ademas, se aprovecharia el calor disponible en el licor obtenido en el proceso de
pretratamiento (hidrolisis &cida) para disminuir la diferencia de temperatura en la nueva

etapa de hidrolisis en la que reusa este licor.

El redso del licor se puede aplicar al pretratamiento, siempre que los azUcares
hemiceluldsicos no se degraden significativamente. Este estudio comprende las siguientes

etapas:

- Experimental: En esta etapa se realizo la hidrolisis en medio &cido diluido del aserrin
de pino para determinar como la reutilizacion del licor afecta a la remocion de
hemicelulosas del aserrin, determinar si se producen reacciones no deseadas
(polimerizacion, precipitacion, formacion de humina) y analizar como afecta a las
reacciones de hidrélisis y descomposicion.

- Andlisis técnico y economico: Esta etapa se realizd en base a los resultados
experimentales y consistio en realizar los balances de masa y energia de cada reciclo
y su comparacion con un pretratamiento sin reutilizacion del licor. Ademas, se realiz6
un analisis para determinar el efecto de esta estrategia sobre los requerimientos
energéticos y costos energéticos de produccién para el licor con azlcares

concentrados reutilizando el licor.
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3.7.1 Parte experimental:

El aserrin de pino pretratado se empled como materia prima. El pretratamiento alcalino
del aserrin se realizé en un estudio previo usando las siguientes condiciones: 5% de NaOH
sobre aserrin seco a 90 °C durante 60 minutos [64]. Este tratamiento se emple6 para
remover el 90,7 % de los extractivos con un rendimiento del 92 %. La composicion
quimica del aserrin pretratado con alcali es la siguiente: 41,2 % de glucanos, 9 % de
mananos, 6,4 % de xilanos, 1,7 % de galactanos, 1 % de arabinanos, 0,4 % de extractivos
y 26,3 % de lignina [64], [145].

Para extraer las hemicelulosas, el aserrin de pino pretratado fue tratado con &cido diluido
empleando las condiciones Optimas de operacion para la maxima extraccion de
hemicelulosas determinada por Stoffel et al., [64]: 7,5 g/L H2SO4 a 150 °C y una relacion
liquido-sdlido de 10:1 [64]. Con la finalidad de desarrollar el modelo cinético, en el
presente trabajo se realizo la hidrolisis acida durante 90 minutos, con el fin de obtener los
datos adecuados para la solubilizacion de azlcares y los productos de degradacion. Se
tomaron muestras del licor residual cada 30 minutos para determinar la composicion de

los azucares hemicelulésicos disueltos.

Para los ensayos de recirculacion, cada pretratamiento se llevo a cabo durante 30 minutos.
Después del pretratamiento, el licor usado se separ6 del sélido residual por filtracion al
vacio. El solido residual se lavo, secO y pesd para determinar el rendimiento del
tratamiento (Ecuacion 3.7). El volumen liguido total de los experimentos fue de 120 ml.
Después del pretratamiento, se recuper0 y reutilizo una cantidad medida de licor (75-80
ml). Con el fin de compensar la cantidad de licor que se elimino con el solido residual, se
agregaron 40-45 ml de agua y acido diluidos nuevos hasta alcanzar las condiciones del
pretratamiento. El licor residual se reutilizd cinco veces para determinar la variacion en

las concentraciones de azlcar y sus compuestos de degradacion.

El rendimiento del pretratamiento fue calculado como:

Y=+ Ecuacién 3.7

Doénde M es la cantidad de sélido seco obtenido luego del pretratamiento y M, es la masa

seca inicial de aserrin.
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3.7.1.1. Anélisis quimico del licor residual

Después del tratamiento con &cido diluido, la fraccion solida (principalmente celulosa y
lignina) se filtrd para separar el licor residual concentrado en hexosas (manosa, glucosa
y galactosa) y pentosas (xilosa y arabinosa) derivadas de hemicelulosas. La composicion
del licor residual del tratamiento con &acido diluido se determind de acuerdo con el
Procedimiento Analitico de Laboratorio (LAP) e Informes Técnicos del Laboratorio
NREL/TP-510-42623 "Determinacion de azlcares, subproductos y productos de
degradacion en muestras de proceso de fracciones liquidas" del Nacional de Energia
Renovable (NREL, Estados Unidos). Las muestras se neutralizaron con Ba(OH).. La
manosa Y la galactosa se cuantificaron por medio de HPLC con una columna SHODEX
SP810 usando agua como eluyente, 0,6 ml/min, 85 °C, y detector de indice de refraccion.
La xilosa, la arabinosa, el acido acético y los productos de degradacion (furfural y HMF)
se cuantificaron por HPLC con una columna Aminex-HPX87H en las siguientes
condiciones operativas: 4 mM de H2SO4 como eluyente, 0,6 ml/min, 35 °C, con una

matriz de diodos detector.

3.7.1.2. Modelo Cinético

La cinética de la reaccion de hidrolisis en medio &cido diluido para la extraccion de
hemicelulosas del aserrin de pino con acido diluido ha sido poco estudiada [228], [229].
Los modelos cinéticos aplicados para describir el proceso de hidrélisis acida para
diferentes condiciones de tratamiento se adaptaron a partir del modelo cinético de primer
orden irreversible desarrollado por Saeman [187] para la hidrolisis acida de la celulosa de
Abeto Douglas, que predice la formacién de glucosa a partir de la celulosa y su
degradacion [70], [188], [230]. Los cambios en la composicidn del licor residual durante
el tratamiento se tuvieron en cuenta para disefiar y optimizar los procesos de conversion
de hemicelulosas a azlcares hemiceluldsicos. Este modelo cinético se usd para predecir
la solubilizacion de las hexosas (y pentosas) presentes en el aserrin en el licor que se
degrada a hidroximetilfurfural (HMF) (y furfural para las pentosas) y otros productos de

degradacion (Ecuacion 2.8).
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kq k2

Co— Cp—>Cp Ecuacion 3.8

Donde:

Cc es el contenido de hemicelulosas en el aserrin de pino

Cr es el contenido de hexosas (o0 pentosas) en el licor residual

Cbp es contenido de HMF (o furfural) en el licor residual

ki es la constante cinética de primer orden para la hidrélisis del polimero (celulosa o
hemicelulosa), y ko es la constante cinética de primer orden para la reaccion de

degradacion del azucar (HMF para las hexosas o furfural para las pentosas).

Esta reaccion discontinua en serie conduce a un conjunto de dos ecuaciones diferenciales
ordinarias (de igual forma que la Ecuacion 3.2) (EDO), para la evolucionde Cpy Cp a lo
largo del tiempo. La solucion de este sistema EDO tiene una solucion analitica descrita
en las ecuaciones 3.9 a 3.11 considerando una condicion inicial de Co (g/L), la
concentracion inicial de contenido de azucares (hexosas o pentosas) en el licor residual;
y Cro (g/L) es el contenido inicial de azucares en el aserrin, expresado como gramos de

monomero equivalente por litro de licor residual.

Cp(t) = C e k2t + Crott klk (e kit — g=kat) Ecuacion 3.9
27Rg
Cp(t) =j/k (1 — e F1t) — j/k,(1 — e~k2t) Ecuacion 3.10
= K2/ Cpo Ecuacion 3.11
k2—-k1

Donde: (i) j es un factor combinado derivado de la resolucion de la ecuacion diferencial,
(ii) aes la fraccion de glucanos (xilanos) que se puede transformar en glucosa (pentosas),
segun Aguilar et al., [70], y (iii) f es un factor de conversion de glucosa a HMF resultante
de la relacién del peso molecular para hexosas (1,42) y de xilosa a furfural resultante de

la relacion del peso molecular para pentosas (1,136).

Las constantes cinéticas ki, ko y a se determinaron mediante estimacion de maxima

verosimilitud (para detalles del calculo ver Anexo Ab).
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3.7.2 Seleccion de los productos a obtener

En base a los resultados presentados en el apartado 4.3, se propuso analizar si la
recirculacion del licor obtenido del proceso de hidrolisis acida seria efectiva para reducir
el consumo energético en la obtencion de azlcares concentrados (166 g/L) para la
produccion de productos de alto valor (como acido levulinico, jarabes, entre otros). La
estrategia de recirculacion del licor en un proceso de hidrélisis &cida es una estrategia
novedosa propuesta en el presente trabajo.

3.7.3 Esquema general

El aserrin de pino es tratado mediante una hidrdlisis acida en las condiciones

seleccionadas en el apartado 3.7.1. Se analizaron dos estrategias:

() la fraccion liquida proveniente de la hidrolisis acida se concentra mediante un
evaporador de caida de pelicula hasta obtener una concentracion de 166 g/L.

(i) la fraccion liquida proveniente de la hidrolisis &cida es reusada durante un
determinado nimero de ciclos de manera que la concentracion de azlcares se
incremente con el numero de redsos.

Se determinaron los cambios en la composicion del licor con cada uno ciclos de la

estrategia (ii) y la concentracion maxima que se puede alcanzar. Se compararon los costos

energéticos de ambas estrategias, que comprenden las etapas de hidrolisis y concentracion
del licor. Las alternativas de valorizacion del sélido residual no seran analizadas en la

presente tesis. En la Figura 3.6 se presenta el esquema analizado.

Procesamiento \ s
Rollos ocesa Productos
; primario de la — (Muebles, madera
de pino - .
madera y conversion aserrada, machimbbres)
Aserrin

Solido
residual

Hidrolisis acida

Recirculacion .
; Hemicelulosas
(Corriente liquida)

Evaporacion

l

Licor
concentrado

Figura 3.6. Esquema analizado con recirculacion.
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3.7.3 Balances de masa y energia

Para las operaciones de hidrolisis acida y evaporacion el consumo de energia se calculd
considerando la energia para calentar y para mantener la temperatura de los diferentes
procesos. Los balances de masa y energia se expresaron por tonelada de aserrin seco
pretratado con alcali. Para el calculo del proceso de evaporacion se asume que por cada
tonelada de vapor se evaporan tres toneladas de licor (empleando un evaporado de triple
efecto) [79], [165].

3.7.4. Analisis de costos

Para comparar los costos energéticos por kg de licor se determinaron los consumos
energéticos de los procesos de hidrolisis acida para cada reciclo y el consumo energético
del proceso de evaporacion para cada caso. El costo del vapor se asumio de 25
USD/tonelada de vapor, debido a que no existen datos en la region NEA, se estimd
teniendo en cuenta precios histdricos internacionales y su valor promedio en los Gltimos
5 afios [80], [227]. Se asume ademas una disponibilidad anual de 128.800 toneladas de
aserrin seco por afo. La disponibilidad se determiné de igual manera como se describe

en el apartado 3.6.4.

3.8 Analisis economicos generales

El analisis econdmico comienza con la estimacion del costo del equipamiento necesario
para los procesos. Para determinar el costo de los equipos necesarios se realizd una
extensa revision bibliografica [108], [167], [184], [213], [231]-[233]. Ademas, para

determinar los equipos a diferentes escalas se empleo la ecuacion 2.14 (apartado 2).

Se estimaron otros costos relevantes para construccion de la planta como los factores de
costo del equipamiento, instalacién, movimiento de suelos, construcciones, entre otros,
aplicando el método empleado por la NREL (adecuado para procesos de base acuosa)
[177]. Estos factores fueron propuestos para la produccién de etanol en una plataforma
de biorrefineria (para méas detalles ver Aden et al., [177]). Este método establece factores
para determinar la inversion total de una planta industrial, teniendo en cuenta factores de

costos directos totales (como instalacién, movimiento de suelo, entre otros) y factores de
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costos indirectos totales (expensas, oficinas, entre otros). En base a este método se adopto
que la inversion total de capital es aproximadamente 3,5 veces el costo de equipamiento.
La tabla 3.10 presenta los factores de costo empleadas por este método. La principal
diferencia del método modificado de la NREL con otros métodos de estimacién de
inversion de capital se encuentra en los factores de instalacion [212].

Se consider6 que el factor de costo para el tratamiento de residuos representa el 1,5 %
sobre el costo total de inversion (CTI) [160].

Tabla 3.10. Factores de costos para la estimacion de la inversion de capital para los
esquemas propuestos [160], [177], [212].

Item Factor

Factores de costos totales directos

Compra del equipamiento 1,000
Instalacion* ~0,700
Depdsito provisorio 0,025
Movimiento de suelo 0,153

Costos indirectos totales

Costos prorrateables 0,188
Expensas fijas 0,188
Construccion de oficinas 0,470
Contingencia 0,282
Otros 0,188
Costos fijos de inversidn de capital (CFI) 3,194
Inversion de capital de trabajo (ICT =10 % sobre CFI) 0,320
Costos totales de inversion (CTI) ~3,520
Inversion en gestion de residuos (1,5 % sobre CTI) 0,015

Los valores de un equipo de referencia (costo y capacidad) se suelen determinar para un
afio particular. La estimacion del costo de un equipo a partir de un equipo de referencia
(ecuacion 2.14) pero en un afio diferente se realiza mediante el método del indice de costo,
que tiene la finalidad de corregir el costo dado para un afio determinado (dependiendo la

informacion disponible) proyectando ese valor hasta el presente [233]. De este modo se
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tiene en cuenta la variacion de los precios de los equipos con el tiempo. Para detalles de

la estimacion de los equipos ver Anexo AG6.

Cpr = C, (’f—or Ecuacién 3.12

Donde: C,, es el costo al valor presente, C, es el costo al afio de referencia, I, es el valor

del indice presente e I, es el valor del indice al afio de referencia.

Para la estimacion del indice de costo existen numerosos métodos (Marshall and Swift,
Nelson-Farrar, entre otros) [14]. En el presente trabajo caso se empled el indice de Costo
de Planta (Chemical Engineering Plant Cost Index, CEPCI) (Figura 3.7).
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Figura 3.7. Indice de costo en funcion de los afios. Fuente [234].

Costos operacionales

Los costos operacionales pueden clasificarse como costos fijos y variables. Los costos
fijos son los que se tienen que pagar sin importar si la empresa produce mayor o menor
cantidad de productos, aunque la empresa este activa o no hay que pagarlos, sin importar
el volumen producido. Para el presente trabajo se tomaron como fijos los siguientes costos
operacionales: Personal de planta (Mano de obra, administrativos y directivos),

Mantenimiento y Depreciacion.
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Los costos variables son los que varian con el volumen de produccién. Los costos de
materias primas, quimicos, insumos son altamente volatiles y su impacto en los
indicadores econdmicos es significativo. A continuacion, se mencionan algunos costos
variables empleados en el presente trabajo: Materia prima, Energia, Vapor, Insumos
(Quimicos, enzimas, levaduras) y Agua.

Depreciacion e Impuestos

El concepto de depreciacion se basa en que todas las instalaciones se deterioran con el
tiempo. Los costos de depreciacién pueden ser determinados por los siguientes métodos

como: de linea recta, saldo decreciente, entre otros [160].

Para el presente trabajo se empled el metodo de linea recta que puede calcularse con la
siguiente ecuacion [235]:

D = % Ecuacién 3.13

Donde: D depreciacion anual $/afio, V es el valor de la inversion ($) y n los afios de vida

de la planta.

Los gastos por impuestos y seguros juegan un papel importante en la determinacion de la
situacion economica de cualquier proceso industrial. Debido a que los impuestos estatales
y locales pueden representar una parte importante de los ingresos de una empresa, es
esencial su consideracién en los estudios econdémicos. Para el presente trabajo se

considera el valor de los impuestos de 35%. Su estimacion es de la siguiente manera:

Lucro = Ingresos (QxP) — Costos (Fijos y Variables) — Depreciacién ~ Ecuacion 3.14

Donde, Q es la cantidad de productos vendidos en un periodo a un precio P. Los

impuestos se calculan con la siguiente ecuacion:

Impuestos = (Lucro)x 35% Ecuacion 3.15
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Luego una vez determinados los impuestos se puede determinar los ingresos después de

impuestos o por sus siglas en inglés ATP (After Tax Profit).

ATP = Lucro — Impuestos Ecuacion 3.16

Flujo de caja

A continuacién, se muestra un esquema de la estructura utilizada para realizar los flujos

de caja de los esquemas analizados (ver Figura 3.8).

Ingresos
M)
" Costos
(Variables y Fijos)

FLUJO DE J
CAJA 4 )

o Depreciacion

A

(Linea recta)
[ Depreciacion }? Y N J
[ Lucro J

Lucro después
de impuestos

Impuestos
(35%)

Figura 3.8. Esquema de flujo de caja aplicado al estudio.
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4. RESULTADOS Y DISCUSION
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En el presente apartado se presentan los resultados obtenidos y la discusion para los
esquemas de biorrefineria propuestos para cada la materia prima. La Parte | y Il
corresponden al anélisis realizado para el bagazo de cafia de azlcar y la Parte 1l y IV
trata sobre el analisis para el aserrin de pino.

Los resultados de los escenarios analizados presentan el balance de masa y energia
correspondiente, seguido del analisis econdmico y finalmente las conclusiones

principales para los esquemas de biorrefineria propuestos de cada materia prima.

4.1 Esquema de biorrefineria de bagazo de cafia de azlcar. Parte |

El esquema de biorrefineria propuesto para el bagazo de cafia de azucar generado por la
industria azucarera local de pequefia escala usado para el analisis se muestra en la Figura
3.1 del apartado 3.2.2 de la Metodologia.

4.1.1 Modelado del tratamiento de autohidrélisis

Se realizd la integracion de las ecuaciones diferenciales del modelo cinético de
autohidrolisis (Ecuacion 3.1) para analizar el contenido de xilanos en el licor residual de
la autohidrolisis (oligdmeros + equivalentes de xilosa) en funcion del tiempo. Los valores
de las constantes cinéticas ki, k2, Ea y In (koij) se muestran en la Tabla 4.1. Estos
parametros se usaron para determinar la temperatura y tiempo Optimo para una maxima
extraccion de xilanos con una demanda de energia minima durante el pretratamiento. La
temperatura y el tiempo éptimos fueron de 162 °C y 119 min (1,99 h), respectivamente.
Para estas condiciones, los xilanos (oligomeros + xilosa) en el licor son 18,3 % en peso,
77 % en peso del contenido inicial de xilanos en el bagazo. Mayores detalles sobre el

modelo se presentan en el Anexo A4.

Tabla 4.1. Pardmetros de Arrhenius y constantes cinéticas determinadas para el proceso

de autohidroélisis.

Ea Ea/R(°K) Ln(ko)
K1 142,7 17.177 39,7
k2 158,1 19.028 41,7

koi: Factor preexponencial; E,: Energia de activacion (KJ/mol); R: 8,31.10° KJ/(mol- °K)
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4.1.2 Balance de masa y energia

Los procesos considerados en la produccion de los productos propuestos para el analisis
de cada escenario se describen a continuacion (Figuras 4.1, 4.3 y 4.5). En las figuras se
presentan ademas los balances de masa y consumos energéticos principales (en el Anexo

Al se presenta la informacion detallada).

En los procesos de poshidroélisis de los escenarios 1y 3, se emplea 3 % p/v de H2SOs.,
mientras que en el escenario 2, la hidrolisis &cida se lleva a cabo empleado 4 % p/v de
H2SO04. En todos los escenarios, el solido residual generado por la autohidrélisis sale del
proceso con 100 % de humedad, y se envia para producir tableros MDF o energia. La

cantidad de agua consumida es la misma en los tres escenarios hipotéticos.

4.1.3 Escenario 1. Produccion de jarabe de xilosa.

El yeso recuperado en un conjunto de filtros prensa es un subproducto de bajo valor (8
USD por tonelada), suele usarse como fertilizante y acondicionador del suelo [79]. Para
el presente estudio se lo consider6 como un residuo, por lo tanto, su tratamiento y
disposicion estan incluidos en los costos correspondientes de tratamiento de residuos. Se
adopto un rendimiento del 94 % para el proceso de poshidrolisis (conversion de Xxilo-
oligbmeros a xilosa) [156] (teniendo en cuenta los datos experimentales y los factores de
conversion). La produccion de jarabe de xilosa grado comercial consiste una etapa de
detoxificacion del licor de la poshidrolisis con un rendimiento de 100 %, seguido de la
concentracion del licor detoxificado (evaporacion) hasta alcanzar 381 g/L de xilosa. Por
tonelada de bagazo seco se producen 514 kg de jarabe de xilosa y 265 de kg de sulfato de

calcio (yeso). El agua total eliminada por evaporacion es 5.297 kg (ver Figura 4.1).

Energia H,SO, Ca(OH),

54 A Energia
3 i 5 Adsorbentes
‘nergia, 1541 kWh 146 kWh 191 kg 144.3 k; dsorbentes

— 1l ke 1735kWh

Licor

6368 kg

v
Agua, 7000 kg Pos-hidrolisis Adsorcion Adsorcion (resinas Bvisoracioi Jarabe de xilosa
Bagazo, 1000 kg Neutralizacion (Carbon activado) de intercambio) apora 514 kg

Solid :dual A Yels o Adsorbente ;;‘mnponemcs l
S011d0o resiaua; Agua

2653k adsorbidos Agua
816,0 kg 816,0 kg 2653 kg o ol

Autohidrolisis

Figura 4.1. Balance de masa y energia de los principales procesos de la produccion del

jarabe de xilosa.
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Los procesos de autohidrdlisis y evaporacién demandan el 95 % de la energia consumida.
En la Figura 4.2 se pueden observar los consumos totales para la produccion de jarabe de
xilosa, energia y MDF y los consumos energéticos de las diferentes etapas del proceso en
la produccion de jarabe de xilosa.

(a) 4000 - (b) 2000 1~

3500 - 18007
1600
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_ 1200 +

% 1000
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600 -
400
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1

3000 4
2500 -

kWh
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500 A

0 - Etapas del proceso

Tipo de proceso

m Total Jarabe de xilosa ™ Generacion energética ™ Total MDF m Autohidroélisis ™ Poshidrélisis ™ Adsorcion = Evaporacién

Figura 4.2. Consumo energético de los procesos de produccion de (a) jarabe de xilosa,
generacion energética y tableros MDF y (b) del proceso de produccion de jarabe de xilosa.

Por tonelada de bagazo seco pretratado.

4.1.4 Escenario 2. Produccion de furfural.

Se producen 139 kg de furfural con un 99 % de pureza por tonelada de bagazo seco.
Luego de la conversion, el furfural se recupera por destilacion de la mezcla rica en furfural
[192], [193] (Figura 4.3).

Energia H,SO, Energia
Energia, 1541 kWh 693kWh  254,7 kg 890 kWh
A 7000 k l 2y l
g’lla! g_. . rqr
Autohidrolisis 6368 kg > Hlfhf)hsls | Purificacién > Furfural
Bagazo, 1000 kg—» l l acida 139 kg
Solido residual Agua Agua H,SO, _, Para
816.0 kg 816.0 kg 6229 kg 254,7kg  recuperar

Figura 4.3. Balance de masa y energia de los principales procesos de la produccion del

furfural.
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La demanda de energia es menor a la energia consumida para la produccion de jarabe de

xilosa (Figura 4.4).

3500 - 1800 +
(a) (b)
3000 A 1600 ~
1400 A
2500 A
1200 ~
~ 2000 A = 1000 ~
5 g
~ 1500 = 800 1
600 4
1000
400 -
500 s
0 - : 0
Tipo de proceso Etapas del proceso
m Total furfural ™ Generacion energética  ® Total MDF m Autohidrolisis ™ Poshidrolisis Recuperacion

Figura 4.4. Consumo energético de los procesos de produccion de (a) furfural, generacion
energética y tableros MDF y (b) del proceso de produccion de furfural. Por tonelada de

bagazo seco.

4.1.5 Escenario 3. Produccién de xilitol

El rendimiento del xilitol alcanza un méaximo de 0.7 g de xilosa/g de xilitol [79]. El caldo
fermentado conteniendo el xilitol es purificado y concentrado a 400 g/L de xilitol,
alcanzando 68 % de rendimiento y 99 % de pureza luego de la cristalizacion [197]. Por
una tonelada de bagazo seco se obtienen como productos 94 kg de xilitol y 74 kg de yeso

(subproducto). El agua total eliminada por evaporacion es 5.729 kg.

Los procesos de evaporacion y adsorcién eliminan compuestos inhibidores para la
fermentacion. Se utilizan aproximadamente 111 kg de carbén activado y resinas de
intercambio. Después de la etapa de fermentacidn, se remueven por adsorcion 5 kg de

nutrientes residuales del licor de fermentacion.

El agua condensada de los procesos de evaporacion se envia a una planta de tratamiento
de aguas residuales. En el presente estudio se considerd el costo de tratamiento de
efluentes como un valor monetario por kg de producto. Para los procesos de evaporacion,
se considerd que por cada tonelada de vapor se evaporan tres toneladas de agua [165]. Se
considerd que, de la masa celular y nutrientes empleados en la fermentacion, un 80 % de
dicha masa se elimina por filtracion luego de la fermentacién, y el 20 % restante en la

adsorcion por carbon activado (Figura 4.5).
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Figura 4.5. Balance de masa y energia de los principales procesos de la produccién del

xilitol.

La Figura 4.6 muestra las demandas energéticas para los procesos principales. El proceso
de autohidrolisis y las operaciones de evaporacion demandan mucha energia debido a las

condiciones de alta temperatura y el volumen de agua involucrada.

Los procesos de autohidr6lisis y evaporacién demandan el 87 % del consumo de energia.
La energia consumida para la produccion de xilitol es 12 y 20 % mayor que para jarabe

de xilosa y furfural, respectivamente.
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4000 - 500 -
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Tipo de Proceso

m Autohidrolisis ® Evaporacion  ® Poshidrolisis = Adsorcion

m Total xilitol ™ Generacién energética  ® Total MDF ® Fermentaciéon ® Adsorcion ~ MEvaporacion M Cristalizacion

Figura 4.6. Consumo energético de los procesos de produccion de (a) xilitol, generacion
energética y tableros MDF y (b) del proceso de produccién de xilitol. Por tonelada de

bagazo seco.
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4.1.6 Anélisis econdmicos

Se realizo la evaluacion econdmica de los tres escenarios analizados. La primer etapa del

analisis econdmico consistié en determinar la inversion necesaria para cada uno de los

escenarios, los costos de los equipos se estimaron considerando factores de instalacion y
escala [21], [184], [204], [213], [231], [232], [235]-[238]. Estos costos se estimaron para
una capacidad de 15.000 toneladas anuales de bagazo seco. Se asume un periodo de

construccion de 1,5 afios para la biorrefineria. Suponiendo que la planta comienza a

operar al 50 % de su capacidad en el segundo afio y que el resto de su vida Gtil opera a

plena capacidad (10 afios).

Tabla 4.2. Costos de inversion para el jarabe de xilosa, furfural y xilitol. Para una

capacidad de 15.000 toneladas de bagazo seco.

item

Factor

Jarabe de

xilosa

Furfural

Xilitol

Costos totales directos

Valores en Millones de USD

Compra del equipamiento 1,00 1,04 1,64 8,28
Instalacion* 0,70 0,73 1,15 5,79
Depdsito provisorio 0,025 0,03 0,04 0,21
Movimiento de suelo 0,153 0,16 0,25 1,27
Costos indirectos totales
Costos prorrateables 0,188 0,20 0,31 1,56
Expensas fijas 0,188 0,20 0,31 1,56
Construccion de oficinas 0,47 0,49 0,77 3,89
Contingencia 0,282 0,29 0,46 2,33
Otros 0,188 0,20 0,31 1,56
Costos fijos de inversidn de capital (CFI) 3,194 3,32 5,25 26,44
Inversion de capital de trabajo (ICT =10
% sobre CF) 0,32 0,33 0,53 2,65
Costos totales de inversion (1C) 3,52 3,66 5,79 29,14
Inversion en gestion de residuos (1,5 %

0,015 0,04 0,09 0,44

sobre IC)
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La inversion de capital (IC) se resume en la Tabla 4.2. 1C es aproximadamente 3,5 veces
mayor que los costos de los equipos adquiridos utilizando el método modificado de la
NREL (ver Tabla 3.10). Los precios unitarios del bagazo, los productos quimicos, los
productos, la energia, el trabajo y el mantenimiento se muestran en la Tabla 3.6 (ver
apartado 3.5).

4.1.6.1 Tableros MDF a partir del sélido residual de la autohidrolisis

La Ecuacién 2.14 (ver apartado 2.10) se utiliza para estimar el capital requerido. La Tabla
4.3 muestra la inversion, la capacidad y el consumo de energia para la produccion de
tableros MDF (precios de tableros MDF: 300-400 USD/m?) [184], [200].

Tabla 4.3. Inversion, capacidad, consumo energético y capacidad para la produccion de
tableros MDF y generacion eléctrica. Para mas detalles ver anexo A®6.

Produccién de tableros MDF

Inversion USD 18.052.996
Capacidad por afio (m?) 13.249
Capacidad por hora (m®) 1,9
Precio adoptado (USD/m?®) 320°
Consumo energético (MWh) 2,6
Generacion energética

Inversion (USD) 3.068.699
Capacidad por afio (MW) 18.360
Rendimiento 0,72
Capacidad por hora (MWh) 2,70

4.1.6.2 Generacion energética a partir del bagazo de cafia de azlcar

Como otro uso alternativo del s6lido residual seco, se estimé el costo de inversion para
una planta de generacion eléctrica (Tabla 4.3). El s6lido residual producido por afio es de
aproximadamente 12.200 toneladas, por lo que este valor se utiliz6 para estimar la energia
total que podria producirse. Los costos totales de inversion fueron estimados por
Nussbaumer [239] y Humbird et al., [21].
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4.1.7 Evaluacion econdmica de los escenarios propuestos

La tasa interna de rendimiento (TIR) es una herramienta para evaluar y calificar proyectos
ampliamente utilizados en la préctica [240]. Un valor de TIR elevado generalmente indica
que el proyecto es econdmicamente atractivo. Para este estudio, se considera que un
proyecto es econémicamente viable cuando la TIR (por un periodo de 10 afios) es mayor
al 15 %. Los resultados se muestran en la Tabla 4.4. A pesar de los montos de inversion
mas elevados del xilitol respecto al furfural y el jarabe de xilosa, los valores de la TIR
mostraron que las mejores opciones de inversion son la produccién de xilitol combinado
con la produccion de tableros de fibra de MDF y generacion energética. En los demas
escenarios los bajos precios de los productos junto con el elevado costo de produccion
podrian ser los factores principales por la TIR méas baja (cabe resaltar que en ningun
escenario se planted la integracion energética). El xilitol es un producto de alto valor
agregado en el mercado y junto con la produccion de MDF y generacion energética
resultan los escenarios mas atractivos (para el periodo considerado y el volumen de
produccién). Existe la posibilidad de optimizar diversos procesos (cristalizacion,
Fermentacion, etc.) que podrian incrementar la produccion, reducir el consumo
energético, etc. Seria interesante analizar la viabilidad de integrar su produccion a una
cadena de produccion establecida (por ejemplo, un ingenio azucarero), que podria reducir

significativamente los costos de inversion.

Tabla 4.4. Comparacion de resultados economicos de los tres escenarios de biorrefineria

propuestos en base a una capacidad de 15.000 toneladas de bagazo seco.

Productos Inversion total de capital (USD) TIR (%, 10 afios)*

Escenario I. Jarabe de xilosa

Generacion energética 6.782.625 V.N

MDF 21.766.892 59
Escenario Il. Furfural

Generacion energética 8.943.551 V.N.

MDF 23.927.818 4,8
Escenario I11. Xilitol

Generacidn energética 32.643.615 11,2

MDF 47.627.882 11,2

*Desde que la planta comienza a producir. La TIR de cada escenario se calculd teniendo en cuenta las alternativas de
valorizacion del solido residual. V.N. Valor negativo.
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Luego de la determinacion de la TIR, se llevd a cabo un analisis de sensibilidad

analizando la TIR de los esquemas propuestos a partir de variables seleccionadas (precio

del producto, precio del bagazo y precio del vapor), variando cada una de ellas =10 %.

De las variables seleccionadas, se determind que las variables que mas influyen son el

precio del producto y el costo del vapor. Siendo el costo del bagazo la variable de menor

influencia (ver Figura 4.7).
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Figura 4.7. Sensibilidad de los esquemas analizados.

En todos los escenarios los factores que mas influyen en el valor de la TIR son el precio

del producto seguido del costo del vapor. En el caso de un aumento del precio del
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producto de un 10 % se obtiene una TIR de 14 % aproximadamente para las alternativas

de xilitol. El factor que menos influye es la materia prima, debido a su bajo costo.

4.1.7.1 Costos de produccién

Los costos de produccion se muestran en la Tabla 4.5. Estos costos incluyen materia
prima, productos quimicos, servicios (electricidad y vapor), mano de obra y

mantenimiento.

Tabla 4.5. Costos de produccion para el xilitol, jarabe de xilosa y furfural.

Productos Valor de Costos de
Comercializacion produccion

(seleccionado)

Furfural (USD/Kkg) 1,5 1,82
Xilitol (USD/kQ) 8,5 4,61
Jarabe de xilosa (USD/kg) 0,7 0,78

En los escenarios de produccion de xilitol, jarabe de xilosa y furfural se involucran
numerosas entradas, operaciones, reacciones y grandes cantidades de energia, lo que
demuestra la necesidad de integracion de procesos, integracion energética y la
valorizacion de todas las fracciones de la materia prima (hemicelulosas, celulosa y
lignina) para obtener esquemas de biorrefineria atractivos, logrando productos de alto

valor a un costo comercial.

Los costos de produccion del furfural y jarabe de xilosa son igual o mas elevados que el
costo de comercializacion. Sin embargo, en el presente esquema no se propone la
recuperacion de los insumos quimicos empleados, integracidn energética, etc. En el caso
del xilitol, los costos de produccion son mas bajos que los costos de comercializacion y
al igual que en el caso del etanol, no se propuso integracion energética ni recuperacion de
insumos (el hecho de obtener una TIR por debajo del 15 % en los escenarios de xilitol se

debe a la elevada inversion de capital).
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4.2 Esquema de biorrefineria de bagazo de cafia de azucar. Parte 11
4.2.1 Produccion de xilitol

Las condiciones empleadas para la produccion de xilitol en el presente esquema fueron
descritas en el apartado 3.3.2. Ademas, como se menciono en el apartado 3.3 se seleccion6
la produccion de xilitol debido a la potencialidad su mercado y su alto valor agregado.

El balance de masa y el consumo de energia para todo el esquema se resumen en la Figura
4.8 (valores expresados por tonelada de bagazo). El agua total eliminada por evaporacién
es de 4.229 kg. El agua condensada podria reciclarse a diferentes etapas de lavado.
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Figura 4.8. Principales entradas y salidas de las diferentes alternativas analizadas (Por

tonelada de bagazo seco).

Los resultados obtenidos del balance de masa y consumos energéticos en la produccion
de xilitol a partir del proceso de adsorcion son los mismos que los obtenidos en el apartado
4.1.5.

El consumo de energia en el proceso de autohidroélisis y en la concentracion de licor por

evaporacion fue de 1.256 y 1.012 kWh, respectivamente. Esto significa una reduccion de
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18 y 33 % en el consumo de energia en cada proceso, respectivamente, con respecto al
consumo de energia en el mismo proceso, pero utilizando una relacion liquido-sélido de
7:1 [179]. Ademés, trabajar con una relacion liquido-solido de 5,5:1 significaria una
reduccion en el consumo total de energia del 20 % en el proceso de xilitol (en
comparacion con el consumo de energia cuando se usa una relacion liquido-sélido de 7:1)
[179], otra ventaja es que Se pueden usar equipos pequefios y se puede obtener una mayor
concentracion de productos.

La energia consumida para la produccién de xilitol es de 3.151 kWh. Representa el 68 %
y el 85 % de la energia total consumida para la produccion de xilitol + etanol y xilitol +

pellets, respectivamente.

4.2.2 VValorizacion del solido residual
4.2.2.1 Escenario I. Produccion de etanol

Los tratamientos de deslignificacion y SFS del solido residual de la autohidrolisis
demandan un alto consumo de agua (deslignificacion, lavado de fibras de celulosa y SFS).
Otras corrientes de entrada son productos quimicos (NaOH), enzimas, levadura y
nutrientes. En la deslignificacion, se usa una relacion liquido-solido de 4:1; NaOH al 2,5
% (p/v) para obtener 50 % (p/p) de rendimiento, que representa 81,6 kg de NaOH por 816
kg de bagazo de cafia de azucar pretratado. Suponiendo un 90 % de rendimiento de
deslignificacion (bajo las condiciones seleccionadas en la Tabla 3.5), se obtienen 408 kg
de fibras celul6sicas. La corriente liquida, de 3346 kg, contiene alrededor de 217 kg de
lignina, que podria quemarse para generar 2.108 kWh (en el presente estudio este efluente

es considerado un residuo y cuantificado en los costos como un efluente liquido).

Las condiciones de la sacarificacion y fermentacion simultanea (SFS) se describieron en
el apartado 3.3.2.2, la fermentacion se realizd con una concentracion inicial de levadura
de 1 g/L. La conversion de fibras celulésicas a etanol por SFS es de alrededor del 72%
del etanol potencial que podria obtenerse de la celulosa (rendimiento teérico de 0,568 g
de etanol por g de celulosa). La produccion de etanol es de alrededor de 133 L (o 105 kg)
por tonelada de bagazo seco después de la purificacion. Considerando un rendimiento de

purificacion de aproximadamente 91 %, se eliminan 4.741 L de vinaza.

En la conversidn de sélido residual a etanol, la deslignificacion, SFS y la recuperacion /

purificacion de etanol consumen 1.490 kWh por tonelada de bagazo pretratado seco. La
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delignificacion y la recuperacion son las etapas de mayor consumo de energia, ya que
aproximadamente el 73 % de la energia utilizada en la produccion de etanol se consume
en estas etapas. En el escenario "xilitol + etanol”, la energia consumida por
deslignificacion, SFS y recuperacion representa el 32 % de la energia total en este
escenario (Figura 4.9).
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Figura 4.9. Consumo energético de la produccion de etanol y xilitol. Por tonelada de

bagazo seco.

4.2.2.2 Escenario 1. Produccion de pellets

La produccion de pellets es tecnolégicamente mas simple que los otros dos procesos
(produccion de xilitol y etanol). Las condiciones para la produccion de pellets se
seleccionaron a partir de las referencias [208], [209], [241]. La produccion de pellets es
de 0,73 m? por tonelada de bagazo seco (881 kg por tonelada de bagazo seco considerando
una densidad de 1200 kg/m?®). En el proceso de secado, el contenido de humedad final
debe ser de aproximadamente 15 %, por lo que 694 kg de agua por tonelada de solido
residual deben eliminarse en este paso. Luego del secado es necesario la molienda de la
materia prima para obtener un alto grado de compactacion de pellets y reduccion de finos
[209]. En el pelletizado, se eliminan 57 kg de agua del material porque el tratamiento

mecanico puede aumentar la temperatura a 100 °C debido a la friccién, lo que permite un
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5-8 % del contenido de humedad en los pellets. Posteriormente, los pellets se enfrian con
aire para solidificar la lignina y fortalecer los pellets. A diferencia del proceso de secado,
el enfriamiento no implica energia adicional [208]. Finalmente, en el proceso de
tamizado, los "finos" son recuperados en su totalidad y se devuelven al proceso de
pelletizacion para garantizar que no se desperdicie materia prima. El proceso de secado
consume 485,4 kWh, lo que representa aproximadamente el 88 % de la energia total
utilizada para la produccion de pellets (sin autohidrélisis). La produccién de pellets
representa el 10 % de la energia total consumida en el Escenario 2.
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2500 m Tamizado
Total pellets
2 .
o 2000 m Autohidrélisis
_%; ~ m Evaporacion
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= Adsorcion
1000 A =
H Fermentacion
m Adsorcion
500 A 25
m Evaporacion
Cristalizacion
0 .

O Total xilitol

Produccion de pellet Produccion de xilitol

Figura 4.10. Consumo energetico de la produccion de pellets y xilitol. Por tonelada de

bagazo seco.

4.2.3 Evaluacion econdmica

El proyecto se considera econdmicamente viable cuando la TIR es superior al 15 %
durante un periodo de 10 afios (valor en el rango de los requisitos estandar del mercado
financiero [80]). Los parametros considerados para el analisis se muestran en la Tabla 3.6
(ver apartado 3.5). Se considerd gue la planta funcionaria al 50 % de su capacidad en el
primer afio y a plena capacidad durante el resto de su vida util (10 afios). Los costos de

inversién para las alternativas propuestas se encuentran en la Tabla 4.6.
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La TIR de cada escenario se calculé teniendo en cuenta la conversién de xilanos del licor

residual en xilitol y dos alternativas de conversion para el sdlido residual de la

autohidrolisis (etanol o pellets).

La alternativa de producir xilitol y pellets podria significar una opcidn atractiva para un

proyecto de biorrefineria de pequefia escala. El xilitol es uno de los productos mas

interesantes derivados de hemicelulosas (por fermentacion de xilosa) [242].

Los pellets son un combustible importante en los mercados emergentes (Asia y América

Latina) con un interés mundial desde una perspectiva energética.

Tabla 4.6. Costos de inversion para el xilitol, etanol y pellets.

Item

Factor

Pellets Etanol

Xilitol

Valores en millones de USD

Costos totales directos

Compra del equipamiento 1 0,81 3,01 8,20
Instalacion 0,7 0,57 2,11 5,74
Depdsito provisorio 0,025 0,02 0,08 0,20
Movimiento de suelo 0,153 0,12 0,46 1,25
Costos indirectos totales

Costos prorrateables 0,188 0,15 0,57 1,54
Expensas fijas 0,188 0,15 0,57 1,54
Construccion de oficinas 0,47 0,38 1,42 3,85
Contingencia 0,282 0,23 0,85 2,31
Otros 0,188 0,15 0,57 1,54
Costos fijos de inversion de capital (CFI) 3,194 2,58 9,62 26,17
Inversion de capital de trabajo (ICT =10 %
sobre CF1) 0,32 0,26 0,96 2,62
Costos totales de inversion (CTI) 3,52 2,85 10,60 28,85
Inversion en gestion de residuos (1,5 %

0,015 - 0,16 0,43

sobre IC)
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La combinacién de xilitol y etanol aparece como una alternativa menos atractiva, que
necesita optimizar sus etapas para reducir el costo de produccién. Los resultados de la
TIR para las diferentes opciones se presentan en la Tabla 4.7.

Tabla 4.7. Resultados econémicos para los escenarios planteados en base a una capacidad

de 15.000 toneladas de bagazo seco por afio.

Conversion del Inversion de capital  TIR (% 10 afios)* TIR (% 10 afios)**
solido residual total (USD)

Xilitol y Pellets 32.126.786 11,8 11,8

Xilitol y Etanol 40.039.887 71 5,7

*Desde que la planta comienza a producir. **Con un precio del etanol equivalente a 0,7
del precio del combustible convencional (nafta grado 2).

El analisis supone que la materia prima esta disponible en el lugar donde se realizan los
procesos y los costos de la cadena de suministro se incluyen en el costo de la materia
prima. Los altos costos de inversion y el bajo precio de mercado del etanol hacen que esta
alternativa sea menos atractiva para la pequefia escala. La produccion de xilitol junto con
pellets puede considerarse atractiva debido al menor costo de inversion requerido para

esta alternativa.

Para la produccién rentable de etanol de segunda generacion a pequefia escala, es
necesario optimizar los procesos de produccion, por ejemplo, autohidrdélisis, evaporacion,
deslignificacion y purificacion, que presentan un alto consumo de energia. Otra
alternativa podria ser el uso de lignina como productos de alto valor agregado, por

ejemplo, para antioxidantes, resinas y adhesivos.

En el apartado 4.1 se analizaron esquemas para la produccion de xilitol con MFD o
generacion energética, obteniendo una TIR de 11,2 para ambos esquemas. La alternativa
de la produccion de xilitol y pellet estudiada en el presente trabajo muestra una mayor

TIR para la misma escala (15.000 toneladas de bagazo).

Finalmente, se llevo a cabo un analisis de sensibilidad analizando la TIR de los esquemas
propuestos a partir de variables seleccionadas (precio de productos, precio de bagazo y

precio de vapor), con una variacion de +10 %. De las variables seleccionadas, se
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determind que las variables que mas influyen son el precio del producto y el costo del

vapor. Siendo el costo del bagazo la variable de menor influencia (ver Figura 4.11).

Xilitol y etanol Xilitol y pellets
10% 1 16% A
g 14% A /

81 12% -
S 6% A - SE < 10% / . -
S 2/ - Precio del xilitol S - - Precio del xilitol
& — RN :
E 4% Precio del bagazo E 6% A Precio de pellets

o Precio del vapor 4% A Precio del vapor

Precio del etanol 29 -Precio del bagazo
0% 0%
-10% 0 10% -10% 0 10%
Variacion a partir del caso base Variacion a partir del caso base

Figura 4.11. Sensibilidad de los esquemas analizados.

Al igual que en la Parte 1, los factores que mas influyen en el valor de la TIR son el precio
del producto seguido del costo del vapor. En el caso de un aumento del precio del xilitol
un 10% se obtiene una TIR superior a 14% para la alternativa de xilitol y pellets. El factor

que menos influye es la materia prima, debido a su bajo costo.

4.2.3.1 Costos de produccion

Los costos de produccion para el procesamiento de 15.000 toneladas por afio de bagazo
seco se muestran en la Tabla 4.8. Estos costos incluyen materia prima, productos

quimicos, servicios (electricidad y vapor), mano de obra y mantenimiento.

Tabla 4.8. Costos de produccion para capacidades de 15.000 toneladas de bagazo seco por afio.

Productos Valor de Costos de
Comercializacion Produccion

Bagazo procesado (ton/afio) 15.000

Etanol (USD/L) 1,31 1,54

Xilitol (USD/kg) 8,5 4,18

Pellets (USD/ton) 128 99,4

En el escenario de produccién de xilitol y etanol, se involucran numerosas entradas,

operaciones, reacciones y grandes cantidades de energia, lo que demuestra nuevamente
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la necesidad de integracion de procesos, integracion energética y la valorizacion de todas

las fracciones de la biomasa logrando productos de alto valor a un costo comercial.

El costo de produccion del etanol es méas elevado que el costo de comercializacién. Sin
embargo, en el presente esquema no se propone la recuperacion de los insumos quimicos

empleados, integracion energética, etc.

En el caso de los pellets, los costos de produccién son méas bajos que los costos de
comercializacion (mayores a 100 USD/ton) [243], y superiores a los obtenidos por otros
autores (40-50 USD/ton) [147], ello se debe a que las posibilidades de optimizacion que
se tienen en la produccion de pellets son mucho mas limitadas que los procesos de etanol
y xilitol, debido a que estamos frente a un proceso de produccion empleado a escala

comercial en la actualidad.

En el caso del xilitol, los costos de produccion son mas bajos que los costos de
comercializacion y al igual que en el caso del etanol, no se propuso integracion energética
ni recuperacion de insumos (al igual que en el analisis 4.1.1 el hecho de obtener una TIR
relativamente baja en los escenarios de xilitol se debe a la elevada inversion de capital).
Sin embargo, si comparamos el costo de produccién del xilitol propuesto en el escenario
4.1.2 con respecto al escenario 4.1.1 se observa una disminucion de aproximadamente un
10 %. Ello se debe a la disminucion de la relacién liquido-solido en la autohidrdlisis, lo

cual significd un menor consumo energético en dicho proceso y en la evaporacion.

4.2.3.2 Produccién a diferentes escalas

Hay muchas materias primas que se pueden procesar en una biorrefineria. Cada una de
estas materias primas tiene caracteristicas y propiedades distintivas. EI volumen obtenido
en el presente trabajo se encuentra entre los valores obtenidos por otros autores (20-178
L/ton, dependiendo de factores tales como el contenido de lignina del material pretratado
y el rendimiento del proceso) como Soares et al. [135] utilizando bagazo y por
Franceschin et al. [80] trabajando con paja de trigo. Cuando se usa la fraccion de pentosas

y hexosas, el volumen total producido podria aumentar a 181-270 L/ton [133], [244].

Para estimar una escala de produccion rentable, los costos de inversion de capital, costos
operativos y costos de materiales se evaluaron a diferentes escalas. Los costos de equipos
e instalaciones se estimaron utilizando la Ecuacién 2.14 (ver apartado 2). Ademas, los

costos de operaciéon se calcularon en funcién de la capacidad de produccion [167]
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(teniendo en cuenta los consumos energéticos e insumos para una tonelada de bagazo de

cafa de azucar).

Los costos de inversidn para las diferentes alternativas junto con la TIR correspondiente
se presentan en la Figura 4.12, que muestra que la alternativa méas atractiva es la
produccion de xilitol y pellets, debido a una baja inversion de capital y al buen precio de
mercado. La produccion de etanol de segunda generacion es menos atractiva a estas

escalas.
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Figura 4.12. Costos de inversidn y variacion de la TIR variando la escala de los diferentes

escenarios estudiados.

Las evaluaciones tecno-econémicas basadas en el concepto de biorrefineria han
aumentado en los ultimos afios. La mayoria de los estudios incluyeron grandes cantidades
de materia prima (procesamiento de materia prima mayores de 500 ton/h, y montos de
inversién superiores a 170 millones de USD) para la produccién de etanol [133], [245]-
[247], xilitol [79], [80], jarabes [183], pellets [147], y otros productos [80], [179], [218],
[246]. Los proyectos a gran escala requieren grandes cantidades de materias primas e

importantes inversiones de capital. La inversion de capital para la produccion de etanol a
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escala comercial normalmente supera los USD 200 millones [245]. Morales-Rodriguez
et al. [246] determinaron costos de produccion entre 0.41 y 0.65 USD/L de etanol y 0.82
y 39.4 USD/kg de xilitol, a una escala de 51-57 ton por hora, integrando la energia
generada con los solidos residuales no convertidos en el proceso. Kelloway and
Daoutidis, [218] han evaluado la produccidn de xilitol, &cido formico, &cido levulinico y
otros basados en una capacidad de 1000 toneladas por dia con un VAN de USD 247
millones. Otros autores emplearon entre 125 y 1.341 toneladas por dia de materia prima
y obtuvieron costos de produccion entre USD 0,36 y 0,68 por kg [133], [247]. Para el
etanol de segunda generacion, Macrelli et al., [248] analizaron la produccion en diferentes
esquemas, a partir de una capacidad de 74 toneladas por hora de bagazo de cafia de azUcar.
Se determind que, en ese momento, el precio minimo de venta para el etanol de segunda
generacion variaba entre 1,55 y 0,78 USD/L, dependiendo de la integracion de los

procesos y el uso del solido residual.

El costo de produccion de pellets a una capacidad de 22.000 y 44.000 toneladas por afio
oscila entre USD 40 y 103 por tonelada, dependiendo de factores como precio de la
materia prima, precio de la energia, etc. [147], otros autores informan costos de

produccién mas altos que USD 150 por tonelada [211].

La mejora en la TIR a diferentes escalas es habitual en las plantas de capital intensivo
para el procesamiento de biomasa (el costo de capital por unidad de produccion disminuye

a medida que aumenta la capacidad de la planta) [211].

Ademas, el analisis para cada escenario muestra que los costos de produccion son mas
altos que los obtenidos por otros autores para biorrefinerias a mayores escalas. Sin
embargo, se podria lograr una disminucidn significativa en los costos de produccion a
través de una mayor integracién de los procesos y el uso de todas las corrientes y
subproductos (por ejemplo, lignina para la generacion de energia, recuperacion de energia
en las diferentes etapas, otros). Esto permitiria la produccion rentable de productos de
valor agregado con menores cantidades de materia prima, lo que podria ser rentable para

llevar el progreso a las areas rurales.
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4.3 Biorrefineria de aserrin de pino. Parte 111
4.3.1 Balances de masa y energia

En esta seccidn, se presenta el balance de masa y energia para el modelo de biorrefineria
de aserrin de pino propuesto para las diferentes alternativas estudiadas. Los parametros
de procesos fueron adoptados de trabajos del grupo y de trabajos de bibliografia. Tanto
metodologia como las consideraciones empleadas para desarrollar el analisis se encuentra
en el apartado 3.6. El proceso comienza con el pretratamiento de explosion de vapor del
aserrin de pino para extraer la fraccion de hemicelulosas y el finaliza con la destilacion
para la recuperacion de los productos. Los resultados fueron calculados por tonelada de

aserrin seco.

4.3.2 Pretratamiento del aserrin

La explosion de vapor extrae 309 kg de sdlidos solubilizados por tonelada de aserrin seco.

El consumo de energia del proceso es 354,7 kWh por tonelada de aserrin seco.

Los compuestos solubilizados se recuperan del solido residual mediante lavado con agua.
El lavado se realizO usado una relacion en peso agua/aserrin seco de 2.422. La
composicion de la corriente liquida después del lavado es 45 g/L de azucares (19,9 g/L
de manosa, 10,5 g/L de xilosa, 9,2 g/L de glucosa, 5,4 g/L de galactosa), 2,7 g/L de HMF,
2,7 g/L de furfural y 4,8 g/L de acido acético.

Antes de la catalisis &cida, el licor se concentra hasta 166 g/L de hexosas en un evaporador
de pelicula descendente de triple efecto (debido a que es un equipo empleado para
concentrar azlcares en la industria) [213], [249]. La cantidad de agua eliminada por
evaporacion es 2.712 kg y la energia requerida es 1.898 kWh. En base al trabajo de
Converti et al., quienes lograron remover casi el 100% del &cido acético de hidrolizados
de latifoliadas, en este trabajo se asume que todo el &cido acético formado en el proceso
de explosion de vapor (aproximadamente de 18 kg) se elimina por evaporacién [250],
[251].

La corriente concentrada rica en hexosas (1.002 kg) se convierte en AL en un reactor
encamisado mediante deshidratacion usando H>SOs como catalizador (159 kWh de
requerimiento de energia). La corriente de salida del reactor contiene aproximadamente

57 kg de AL y 23 kg de AF, 22 kg de furfural, agua y H>SOa. Esta corriente se envia a un
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extractor liquido-liquido a temperatura ambiente usando furfural como solvente. En el
extractor, se separa la fase acuosa de la fase rica en furfural. La fase acuosa contiene 7
% de furfural y 9 % de H.SO4, La técnica patentada por Reunanen [174], para la
recuperacion del acido férmico de un hidrolizado, muestra que la fase orgénica se
compone principalmente por AL, AF y furfural, mientras que la fase acuosa esta formada
principalmente por agua y el &cido inorganico. En este trabajo se considera que todo el
AL y AF se encuentran en el la fase rica en furfural (sin agua) [174].

Para que el proceso sea econdmicamente viable, la fase acuosa se envia a una columna
de destilacion para recuperar furfural con un rendimiento del 99,5 %, para lo cual se
requieren 165 kWh. En la parte superior de esta columna, se recuperan 75 kg de furfural.
La corriente en la parte inferior de la columna contiene el H.SO4 que podria reutilizarse
en la catalisis acida, aunque su reutilizacion no se considera en este trabajo. La fase rica
en furfural que sale del extractor se recupera mediante dos columnas de destilacion. Los
balances de masa y energia se realizaron con el software ASPEN Plus y estos resultados

se presentan en la Figura 4.13.

17.9 kW 325.5 kW

J4°C 162 °C

1.01 bar 1.01 bar

/-\ /__\
AF (99.9%) | Furfural (99.9%)
23 kg 1267 kg
Corriente 1325 kg
1348 kg 96‘:/1<;/de;1 ﬁzfilral >
'94% de furfural ode

4% de AL
2% de AF

N 0¥ \[-/ _ AL (99%)

Columna 1 Z:)«)chw Columna2 323.7kw  57kg
121 bar 200 €
sl Mol 1.16 bar

Figura 4.13. Esquema de recuperacion del AL en base a una tonelada seca de aserrin

procesado (AL: Acido Levulinico; AF: Acido Férmico).

En la primera columna, 23 kg de AF se recuperan en la parte superior y la corriente de la

parte inferior se envia a una segunda columna donde se obtienen 57 kg de AL y 1.267 kg
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de furfural con una demanda de energia de 744 kWh. El balance de masa para una

tonelada de aserrin pretratado seco se muestra en la Figura 4.14. Las cantidades totales

de productos que se venden son 57 kg de AL (99 % en peso), 23 kg de FA (99 % en peso)

y 22 kg de furfural (99,9 % en peso).
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Figura 4.14. Balance de masa y energia para los esquemas tecnologicos de las diferentes

alternativas (AL: Acido levulinico; AF: Acido férmico).

4.3.3 Produccion de pellets
4.3.3.1 Alternativa |

Las condiciones para la produccion de

pellets se eligieron a partir de las referencias

seleccionadas [208], [209], [241]. La produccion de pellets es de 0,62 m® por tonelada de
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aserrin seco (0 747 kg por tonelada de aserrin seco considerando una densidad de pellets
de 1200 kg/md). En el proceso de secado, el contenido de humedad final debe ser de
aproximadamente 15 % (valor recomendado para la produccién de pellets [252]), por lo
que se deben eliminar 588 kg de agua por tonelada de s6lidos en este paso. El secado
consume una gran cantidad de energia y es un punto importante de investigacion ya que
la industria intenta minimizar los costos y mejorar la calidad energética en los pellets de
madera [208]. Los secadores de tambor rotativo son cominmente usado en las plantas de
produccion de pellets [253]. En el pelletizado, se eliminan 49 kg de agua del material
debido a que el tratamiento mecénico aumenta la temperatura a 100 °C debido a la
friccion, reduciendo el contenido de humedad en los pellets a 5-8 %. Posteriormente, los
pellets se enfrian con aire para solidificar la lignina. Esto fortalece la estructura de los
pellets. A diferencia del proceso de secado, el enfriamiento no implica energia adicional
[208]. Finalmente, los pellets se tamizan y el material fino recuperado se devuelve al

proceso de granulacion para evitar la pérdida de la materia prima.

Recuperacion fase solvente
Recuperacion fase acuosa
Catalisis acida
Evaporacion

Explosion de vapor

Proceso

Tamizado

Enfriado

Pelletizado

Secado

0% 10% 20% 30% 40%

Porcentaje sobre el total de consumo energético - Alternativa I

Figura 4.15. Principales consumos energéticos en la produccién de acido levulinico y

pellets (Alternativa I).

El proceso de secado consume 411 kWh por tonelada de aserrin pretratado, que representa

aproximadamente el 90 % de la energia total utilizada para la produccion de pellets
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(aproximadamente el 11 % de la energia total utilizada para la produccion de AL y
Pellets).

La etapa de evaporacidn para concentrar los azucares representa casi el 35% de la energia
total consumida (Figura 4.15).

Los costos de produccion se detallan en la Figura 4.16. Los mismos se determinaron
teniendo en cuenta los costos energéticos, insumos, materias primas, mantenimientos,
servicios (agua de enfriamientos, electricidad, tratamiento de residuos, etc.) y manos de
obra. El costo de produccion mas alto de la planta corresponde al costo de la energia de
proceso, incluida la energia para la produccion de AL (45 %) y la energia para la
produccion de pellets (11 %). Este costo involucra todas las actividades directas de

produccion (ver Figura 3.3 del apartado 3).

Energia directa de proceso (AL) [
Energia directa de proceso (Pellets) R
Servicios (Electricidad, agua de enfriamiento) [
Mantenimiento y otros |
Materias primas (aserrin y agua) = |
Mano de obra [l
Quimicos |
| i i r : 1

0% 10% 20% 30% 40% 50%
(% sobre el total de costos de produccion)

Figura 4.16. Costos de produccién en la produccion del acido levulinco y pellets
(Alternativa I).

En el caso de AL, los costos de energia se refieren al vapor necesario para todas las
actividades directas, mientras que, en el caso de los pellets, los costos se refieren a la
energia eléctrica necesaria para las actividades directas. Los costos de actividades
complementarias (cintas transportadoras, sistemas de succion, etc.) estan incluidos en los

servicios.

En base a estos resultados se estudiaron otras alternativas para mejorando la rentabilidad

del proceso (Alternativa Il y I11).
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4.3.3.2 Alternativa Il

Para reducir los costos de energia de la Alternativa I, se analizé el uso del s6lido residual
de la explosion de vapor para generar vapor para la produccion de AL. Se determind
(teniendo en cuenta el sélido residual y el poder calorifico) que la faccion sélida necesaria
para suministrar la demanda energética para producir vapor de proceso seria el 95 % del
solido total disponible después de la explosién del vapor y el 5 % restante podria usarse
para producir pellets comerciales. Considerando esta alternativa, toda la energia requerida
para la produccién de AL es suministrada por el vapor producido a partir del sélido
residual (vapor para la explosién de vapor, evaporacion, catalisis acida y columnas de
destilacion). Esta opcion permite una reduccién del 80 % en los costos totales de energia.
En este escenario, se producen 34 kg de pellets por tonelada de aserrin pretratado. La
produccién y los otros costos de AL, AF y furfural son similares a los de la primera
alternativa.

Debido a la baja cantidad de solido residual disponibles para la produccién de pellets, se
analizaron dos opciones (ver resultados en Figura 4.14): (a) su uso como combustible de
biomasa para satisfacer el requerimiento energético de produccion de LA, utilizando el
solido remanente para la produccion de pellets (como se estudio previamente) y (b) su
uso como combustible para generar vapor, sin produccion de pellets (en este caso, solo

se considerd el proceso de secado).

4.3.3.3 Alternativa |1l

AH(KW)

Corrientes | 161 °C [f] » 25°C 2339
. - 6468

calientes |40 oC B » 25°C 4129

_ 140 °C < [ 50°C 2943
Corrientes
3 100 °C « @ 25°C 1376 + 13407
frias
100 °C < Bl 25°C 9092

Figura 4.17. Red de intercambiadores de las corrientes seleccionadas en la alternativa I1lI.

Se realizd un analisis pinch para reducir el consumo de energia. Los siguientes flujos se

tuvieron en cuenta en el analisis: 1) la recuperacién de furfural; 2) el licor que ingresa al
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extractor; 3) el licor que ingresa a la hidrolisis; 4) el licor que ingresa a la destilacion, y
5) el licor que ingresa a la evaporacion (los detalles del flujo se presentan en la Figura
4.17).

El analisis determind que el requerimiento minimo para el enfriamiento es de 750 kW y
el requerimiento minimo para el calentamiento es de 7.688 kW (Ver anexo A3). La
recuperacion potencial de calor es de 5.718 kW, lo que significa que el uso del sélido
residual para generar vapor para la produccion de AL podria reducirse del 95 % al 86 %,
aumentando la capacidad de produccion de pellets (105 kg de pellets por tonelada de

aserrin seco en esta alternativa).

Los costos de produccion anuales de AL (incluyendo energia, servicios, materias primas,
productos quimicos y mantenimiento) en las diferentes alternativas se resumen en la
Figura 4.18.
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Figura 4.18. Costos anuales de produccion del &cido levulinico en las alternativas

propuestas.
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Los costos de produccion de AL se redujeron en 42.4 % en la alternativa Il respecto a la
alternativa I, y al integrar las corrientes seleccionadas (alternativa IlI), los costos de
produccion anuales de AL se redujeron en un 43.5 % con respecto a la alternativa 1.

La alternativa Ill permite una reduccién del 10 % en el consumo de vapor para la
produccion de AL respecto a la alternativa 11, aumentando la capacidad de produccién de
pellets.

4.3.4 Evaluacion econémica

En este estudio se supone un ciclo de vida de la instalacion de 10 afios y se considera que
el proyecto es econdmicamente viable cuando la TIR supera el 15%. Los parametros que
se tienen en cuenta para el analisis se muestran en la Tabla 3.9 (ver apartado 3). Se
considerd que la planta funcionaria al 50% de su capacidad nominal en el primer afio y a

plena capacidad en el resto de su vida util (10 afios).

Los métodos para estimar los costos totales de inversion de capital (CTI) se resumen en
la Tabla 4.9. CTl es 3,5 veces mayor que los costos de los equipos adquiridos utilizando
el método modificado de la NREL.

La TIR de cada escenario se calculd teniendo en cuenta la conversion de las hexosas
disponibles en el licor residual del proceso de explosion de vapor a AL, AF, y furfural, y
las alternativas de valorizacion del solido residual. Los costos de produccién en las
diferentes alternativas incluyen materias primas, productos quimicos, energia directa,
servicios (electricidad, instalaciones auxiliares, tratamiento de residuos, etc.),
depreciacion, mano de obra y mantenimiento. Se supone que los costos de materias
primas (aserrin y agua) e insumos (acido sulfdrico) de cada alternativa se tienen en cuenta
en los costos de produccion de AL y se excluyen de los costos de produccién de los
pellets. Las TIR para estas alternativas se resumen en la Tabla 4.10.

La primera alternativa (empleando todo el solido residual para producir pellets
comerciales) presenta la TIR mas baja, debido a los altos costos energéticos en la
produccién de AL. Para reducir los costos de produccion de AL, la alternativa I1-a (se usé
de una fraccién del aserrin pretratado para la produccion de vapor) presenta una mejora
econdmica con un menor costo de inversion debido a una disminucion en la escala de
produccidn de pellets. Esta alternativa presenta un costo de produccion de pellets mayor

que las otras alternativas debido a la pequefia fraccion de aserrin. La alternativa I1-b
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presenta resultados similares a la alternativa 11-a (ver Tabla 4.10), esto se debe_a la poca
influencia de los pellets en el esquema global y los mayores costos de produccién de
pellets. Debido a que el costo de produccion de pellets en la alternativa I1-a es mayor al
costo de comercializacion, seria necesario aumentar el precio de venta de los pellets sobre
el costo de produccion, para que la influencia de los pellets en esta alternativa sea positiva
sobre la TIR.

Tabla 4.9. Costos totales de inversion (CTI) para todos los escenarios.

Costos de las alternativas (MUSD?)

items Factor ) )
para 128.800 toneladas de aserrin por afio
Costos directos Alternativa |  Alternativa Il Alternativa Il
Costo del equipamiento 1,000 21,3 20,0 20,4
Instalacion® 0,700 14,9 14,0 14,3
Dep0sito provisorio 0,025 0,53 0,50 0,51
Movimiento de suelo 0,153 3,26 3,07 3,12
Costos indirectos
Costos prorrateables 0,188 4,01 3,77 3,83
Expensas fijas 0,188 4,01 3,77 3,83
Construccion de oficinas 0,470 10,0 9,42 9,57
Contingencia 0,282 6,01 5,65 5,74
Otros 0,188 4,01 3,77 3,83
Costos Fijos de Inversion de
) 3,194 68,0 64,0 65,1

capital (CFI)
Inversion de capital de
trabajo 0,319 6,80 6,40 6,50
(CIT =10 % de CFI)
Costos totales de inversion

~3,520 75,0 70,5 71,7
(CTI)
Inversion en gestion de

0,015 1,0 1,0 1,0

residuos (1,5 % sobre IC)

aMillones de USD. P Este factor varia dependiendo el equipamiento. El calculo de CTI

se basa en un factor de instalacién promedio de 0,7.
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Por ultimo, la integracion energética de algunas corrientes que intervienen en el proceso
de produccion de la alternativa Il genera una mejora econdémica (esto puede verse en el
analisis de la alternativa Ill, Apartado 4.3.3.3), debido a la mayor disponibilidad del
solido residual para producir pellets.

Tabla 4.10. Comparacién de resultados econdémicos obtenidos del anélisis de las
diferentes alternativas.

Costos de Produccion
) B TIR VAN Inversion
Alternativa Opcion Pellets AL

(%)  (MUSD)? (MUSD)?
(USD/ton)  (USD/kg)®

| 12,9 - 76,0 62,42 3,75

(a) 16,0 3,0 71,5 132,07 2,61
! (b) 16,2 3,4 71,0 - 2,61
1l 16,6 4,7 72,7 76,08 2,58

2 Millones de USD. ® Los costos de produccion del &cido levulinico incluyen los costos

de produccion del acido formico y furfural.

Se llevo a cabo un analisis de sensibilidad analizando la TIR de la Alternativa I11. Se
seleccionaron para este analisis los siguientes parametros de entrada (estos parametros se
seleccionaron teniendo en cuenta andlisis convencionales de sensibilidad [180] que
incluyen costos de productos, materias primas y costos energéticos): precio del aserrin,
precio del acido levulinico, coste de vapor, precio del furfural, precio del acido férmico,
y precio de pellets. Estos parametros se variaron + 10 %. Los resultados se muestran en
la Figura 4.19.

El precio del AL es el factor que més afect6 a la TIR (debido a su alto valor de mercado),
seguido del costo de vapor y el precio de furfural. El factor que menos afecta la TIR es el
precio del aserrin y los pellets. El precio de AL adoptado en el presente trabajo (3,8
USD/ton) es menor que el precio de mercado actual (5 y 8 USD/ton), porque se espera
que el precio de mercado de AL disminuya a corto o0 mediano plazo debido a las mejoras
que se estan realizando en las condiciones del proceso y la tecnologia empleada [254],
obteniendo asi un resultado mas conservador del analisis econémico. El rango de los

valores de TIR obtenidos, basado en la alternativa 11l para los precios de mercado
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actuales, es de aproximadamente 24 a 40 %. Estos valores de TIR son muy atractivos
cuando se adopta el precio de mercado actual de AL.

=

B 19%

=

=]

=

< 18% - _

: ——Precio del AL (USD/kg)

";' Costo del vapor (USD/kg)
= o/ |

g 1P Precio del furfural (USD/kg)
= —Precio del AF (USD/kg)

>3

E 16% 1 —®—Precio de pellets (USD/ton)

~#=Precio del aserrin (USD/ton)
15% -

1 49/0 1 1 T 1 1

-10,0% -5,0% 0,0%  5,0% 10,0%

Variacion a partir del caso base

Figura 4.19. Resultados del andlisis de sensibilidad (uno a la vez) de los valores de TIR

de la alternativa Ill.

La mayoria de los estudios técnico-economicos de la produccion de pellets se han basado

en el uso completo de materia prima para obtener un solo producto (pellets), Tabla 4.11.

El pelletizado del material pretratado da como resultado pellets mas densos y una mayor
resistencia mecanica [255]. Ademas, las caracteristicas técnicas del proceso de
produccién también podria mejorarse, tales como la minimizacion de la energia requerida
para la compresidn respecto a los pellets convencionales [255], y el costo de produccion
de electricidad a partir de estos pellets es menor que el de los pellets convencionales
[256]. Otro punto fuerte del esquema propuesto es que es posible obtener un producto con
un costo de produccion dentro de los valores obtenidos por otros autores a pequefia escala
(< 4,500 ton/afio), lo que significa una alternativa real para la recuperacion de residuos

para pequefias industrias forestales.
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Tabla 4.11. Estudios econémicos recientes sobre la produccion de acido levulinico y

pellets.
Capacidad Costo de
Producto Materia prima (ton/afio) produccion Pais Referencia
x1000 (USD/ton)
Residuos 70 170 )
. Canada [211]
agriculturales 150 122
) 22 56 _
Aserrin de pino Argentina [147]
44 422
Madera tratada .
150 215 Canada [256]
con vapor
64 114 . .
Pellets Madera Finlandia [257]
80 1062
Bagazo de cafia 13,2 88
de azUcar 44 67 Argentina [169]
pretratado 61 64
) 4.4 132
Aserrin de pino _ Presente
13,5 76 Argentina ]
pretratado estudio
96 62
Bagazo de cafia
de azlcar _
» 200 2000 Australia [176]
(Fraccion
celuldsica)
Eucaliptus y poda
AL de aceitunas Sureste de
. 395 N.d. [115]
(Fraccion Europa
celulésica)
Aserrin de pino
» ) Presente
(Fraccion 128,8 3.75-2.58  Argentina ]
estudio

hemiceluldsica)

2 Valor estimado usando un factor de 1,2 para convertir euros a délares. ® Biomasa

pretratada con autohidrélisis o explosidn de vapor antes del pelletizado.

N.d.: No determinado.
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Los precios internacionales dependen de cada pais, los precios de los pellets
convencionales en Estados Unidos oscilan entre 140 y 210 USD/ton [243], [256], en
Canada unos 137 USD/ton [243], en Argentina, y en Argentina el precio de mercado esta
en el rango de 200 y 300 USD/ton [232].

En el caso de AL, pocos estudios técnico-econdmicos se basan en el uso de la fraccion de
celulosa como materia prima a gran escala con altos rendimientos de produccién. Los
costos de produccién de AL reportados en la Tabla 4.11 son menores que el costo
obtenido en el presente trabajo, quizas debido a la diferencia de escala y la fraccion
utilizada para la produccién de AL (fraccion de hemicelulosas en este estudio). En el
presente trabajo, se analizd un esquema innovador para la produccion de AL, con el
objetivo de valorizar la fraccion hemiceluldsica del aserrin de pino (rico en hexosas). Los
costos de produccion obtenidos estan por debajo de los precios de mercado (el valor de
mercado de AL oscila entre 5-8 USD/Kkg) [124].

Los resultados obtenidos muestran que son factibles las biorrefinerias de aserrin de pino
a pequefia escala y que pueden integrarse a una planta de bioenergia, planta de produccion
agricola, planta de calor y energia, planta generadora de electricidad mediante el uso de

residuos solidos como materia prima.

4.4 Estrategia de recirculacion del licor para reducir el consumo energético
4.4.1 Resultados experimentales

En la Tabla 4.12 se muestran el rendimiento del pretratamiento y las concentraciones de
hexosas, pentosas, azucares hemiceluldsicos totales y productos de degradacion en el
licor residual. Los resultados de la columna O corresponden al primer ciclo realizado (con

acido diluido).

El rendimiento de los tratamientos con acido diluido aument6 ligeramente con el nimero
de reciclos. El rendimiento de la primera y segunda reutilizacién fue similar, sin embargo,
se observo un ligero aumento después de la segunda reutilizacion. Este aumento del
rendimiento podria deberse a la deposicion de huminas en el sélido residual (la formacién
de huminas no fueron cuantificadas en el estudio). La reutilizacién del licor aumentd

significativamente la concentracion total de azucar con la primera y la segunda reciclo.
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Tabla 4.12. Resultados experimentales de los ensayos de recirculacion

Concentraciones (g/L)

Reciclos 0 1 2 3 4

Rendimiento (g/g) 0,80 0,81 0,83 0,84 0,85
HMF 0,04 0,25 0,38 0,51 0,57
Furfural 0,5 2,6 3,8 4,8 52
Hexosas 8,9 14,8 19,2 20,9 21,8
Pentosas 51 8,1 10,4 11,4 11,7
Azlcares totales 14,0 22,8 29,6 32,3 33,4

Después del tercer reciclo, no se observaron cambios significativos en la concentracion

de azlcares. ElI aumento en la concentracién de azlcares se debid principalmente al

aumento en la concentracion de hexosas. En el caso de los productos de degradacién, se

observa que la formacion fue mas importante para el caso del furfural, la formacion de

HMF fue relativamente baja.

En la Figura 4.20 se muestra la concentracion de hexosas y pentosas en el licor residual

para los reciclos 0 a 4.

Concentracion g/L

25 =

20

15

10 A I

1 2

3

4

Numero de reuso del licor residual

B Arabinosa

m Xilosa

® Manosa
Galactosa

Glucosa

Figura 4.20. Concentracion de hexosas en funcion de los reciclos realizados.
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4.4.2 Modelo cinético desarrollado

Con los datos experimentales obtenidos de la solubilizacién de azlcares y formacion de
productos de degradacion se determinaron las constantes (ki y k2) para el modelo
cinético propuesto. Estas constantes se presentan en la Tabla 4.13.

Tabla 4.13. Valores de las constantes ki y ko.

Fraccion Cpo (g/L) ki (1/min) k2 (1/min) a
Hexosas 66,8 0,0405 9E-4 0,19
Pentosas 9,4 0,0448 1.4E-2 1,00

El modelo cinético y los datos experimentales para las hexosas y pentosas se muestran en
la Figura 4.21. Los modelos propuestos para HMF y furfural se muestran en la Figura
4.22. Los puntos representan los valores experimentales y las lineas representan el modelo

desarrollado para las fracciones de azlcar y productos de degradacion.

La solubilizacion de azucares ocurre a velocidades similares (hexosas y pentosas), por
ello los valores de ki son similares. Sin embargo, para los productos de degradacion, la
degradacion de las pentosas (a furfural) ocurre a una velocidad mucho mayor que la

degradacion de las hexosas (valores de ko).
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2 4 i g B = Pentosas
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Tiempo (min)

Figura 4.21. Modelo cinético desarrollado para hexosas y pentosas.
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Figura 4.22. Modelo cinético de los productos de degradacion.

Cuando el licor se reutiliza (reciclos), se espera que el comportamiento del medio liquidos
cambie, ya que la concentracion de la sal, la fuerza ionica y la concentracion de
compuestos organicos solubles es posible que aumente. Es posible que la deconstruccion
del aserrin y la degradacion de la velocidad de reaccion de los azucares puedan verse
afectadas por esto. Ademas, se podrian formar huminas indeseables. Sin embargo, si la
tasa de solubilizacion no cambia con las reutilizaciones, las constantes cinéticas que se
encuentran en la Tabla 4.13 deben describir adecuadamente la evolucion de los
componentes. En las Figuras 4.23 y 4.24 se muestran las concentraciones estimadas de

azucares hemiceluldsicos y sus productos de degradacion en el licor para los diferentes
reciclos, respectivamente.
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Figura 4.23. Concentracidn de hexosas y pentosas en funcion de los reciclos.
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Figura 4.24. Concentracion de productos de degradacion en funcion de los reciclos.

La simulacion muestra una tendencia similar en comparacion con los datos
experimentales. Sin embargo, se observa un aumento en la tasa de solubilizacion del
azucar para pentosas y hexosas, ya que los puntos experimentales son mas altos que los
resultados de la simulacion. Se necesita mas investigacion para explicar este
comportamiento. Sin embargo, la diferencia entre la simulacién y los resultados
experimentales es inferior al 10 %, y para el caso de menos de 3 reusos la diferencia es
menos a 5 %. Se considera, por tanto, que los datos cinéticos obtenidos son adecuados

para el uso de esta simulacion con fines de analisis de costos.

4.4.3 Balance de masa y energia

A continuacion, se presenta el balance de masa del proceso sin recirculacién. Con los
datos experimentales, (Tabla 4.12) y asumiendo que el licor recuperado del tratamiento
acido es 9.000 kg (Figura 4.25), se determinaron el volumen de licor a evaporar para

obtener una concentracién de azlcares de 166 g/L.
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Energia Energia

Aserrin pretratado H,SO, 3.lton 2,75 ton
1000 kg 75kg  de vapor de vapor
H,O l l l Licor l
10000 k
=8 3| Tratamiento acido 2000k Evaporacion — 759 kg
Concentracion de
l l azucares:166 g/L
Sélido H0
(htimedo) 8241 kg
2000 kg

Figura 4.25. Balance de masa y energia del esquema sin recirculacion.

A continuacion, se presenta en (Tabla 4.14 y Tabla 4.15) los resultados de los procesos

de hidrdlisis acida y evaporacion con recirculacion.

Tabla 4.14. Resultados de la hidrolisis &cida para los reciclos realizados.

Reciclo 0 1 2 3 4

Licor recuperado de HA 9.000 9.000 9.000 9.000 9.000
Kg de hexosas obtenidas 80,3 1328 173,2 1884 1958
Kg de pentosas obtenidas 458 726 935 1025 105,2
Toneladas de vapor necesarias 3,09 363 4,17 4,70 5,24

Si bien en el proceso de hidrolisis acida, se generan furfural e HMF, ademas del acido
empleado, en el presente estudio solamente se consideran los azucares disponibles. De la
Tabla 4.14 se observa que a medida que aumentan los reciclos, la concentracion de
azucares en el licor aumenta. Para el caso de la recirculacion de la hidrolisis &cida, una
vez finalizado un ciclo, se filtra el licor para separar el material sélido pretratado con las
siguientes consideraciones: i) el solido residual contiene aproximadamente 60 % agua y
40 % sdlido, ii) el licor recirculado, no pierde calor, por ello la energia necesaria seria
solamente para calentar el agua que ingresa (para completar la relacion liquido-sélido de

10) y el aserrin.

Luego del proceso de hidrolisis acida, se realiza el proceso de evaporacion para lograr la
concentracién de azUcares hasta obtener un licor con 166 g/L de azUcares. Por cada

tonelada de vapor empleado, se evaporan tres toneladas de agua (ver Tabla 4.15).
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Tabla 4.15. Resultados de la evaporacion para los reciclos realizados.

Reciclo 0 1 2 3 4

Licor final (166 gr/l) (kg) 759 1237 1606 1752 1814
Licor a evaporar (kg) 8241 7763 7394 7248 7186
Toneladas de vapor necesarias 2,75 2,59 2,46 2,42 2,40

Los resultados de la Tabla 4.15, deben interpretarse de la siguiente manera: para el reciclo
0 el licor final es la cantidad de licor obtenido por una tonelada de aserrin pretratado, para
el caso del reciclo 1 el licor final es la cantidad de licor obtenido por dos toneladas de
aserrin pretratado, y asi sucesivamente hasta el reciclo 4 donde el licor final seria por 5

toneladas de aserrin pretratado.

4.4.5 Analisis de costos energéticos en la recirculacion

Con la finalidad de determinar si el empleo de reciclos podria mejorar la economia de los
procesos se determind el consumo energético (vapor) por kg de licor (con una
concentracion de azucares de 166 g/L). En la Tabla 4.16 se presentan los resultados y el

costo energético por kg de licor.

El costo del licor disminuye a medida que aumentan los reciclos, hasta un valor de 0,61
USD/Kg (reciclo 3). Nos permite afirma que, en las condiciones seleccionadas y con los
valores adoptados, la estrategia de recirculacion permite una disminucion considerable en
los costos de produccion. Luego, en el reciclo 4, los costos aumentan. Ello se debe a que
el incremento en la concentracion de azucares en el licor disminuye conforme aumentan

los reciclos.

Para determinar el impacto econémico que podrian tener estos resultados deben integrarse
estos datos a los correspondientes analisis econdmicos, con sus indicadores para decidir
de qué modo la estrategia de reuso impacta en la TIR y/o VAN. Teniendo en cuenta que
los tamarios de los equipos, los costos energéticos, entre otros, varian en cada caso. Sin
embargo, es de esperar que el redso tendra un impacto significativo y positivo en los

indicadores econdmicos.
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Tabla 4.16. Costo energético por kg de licor (con una concentracion de 166 g/L)

Reciclo 0 1 2 3 4
AzUcares por reciclo (kg) 126 205 267 291 301
Vapor por reciclo (toneladas)? 5,84 6,22 6,63 7,12 7,63
Vapor anual (toneladas) ® 752.179 400.373 284.666 229.203 196.654
Costo anual de vapor

(Millones de USD)° 18,8 10,01 7,11 5,73 4,91
Produccién anual de azlcares

(toneladas) 16.237  13.227 11.447 9.366 7.755
USD/kg de licor 1,16 0,76 0,62 0,61 0,63

3 Se tiene en cuenta el vapor para hidrolisis acida (mas reciclos) y evaporacion. °

Considerando un volumen procesado de aserrin seco de 128.800 toneladas por afio.  Se

asume un costo de la tonelada de vapor de 25 USD/kg.
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5. CONCLUSIONES
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Este estudio presenta los resultados del anélisis técnico-econémico que podrian contribuir
a nivel decisional en el disefio de una biorrefineria de residuos agro y foresto industriales
de la Region NEA (bagazo de cafia y aserrin de pino). Especificamente, los esquemas de
biorrefineria analizados proporcionan informacion sobre los procesos que se podrian
emplear en el fraccionamiento de estos residuos, la separacion y purificacién de los
componentes y la conversién a los productos potenciales: jarabe de xilosa, furfural,
xilitol, &cidos carboxilicos, bioetanol, energia de proceso y biomateriales. Los esquemas
propuestos se basan en la condicion de ser ambientalmente amigables y aplicables a escala
PYME.

En base al tipo de materia prima, se propusieron dos esquemas de biorrefinerias, y para
cada uno de estos esquemas se analizaron diferentes escenarios de manera de encontrar
las alternativas mas atractivas desde el punto de vista técnico y econdémico. Por este
motivo las conclusiones son presentadas en dos partes, y finalmente se concluye de

manera general.

5.1 Biorrefineria de bagazo de cafia de azucar

Para la valorizacion del bagazo de cafa de azucar se analizaron diversas alternativas para

aprovechar las fracciones hemicelulésicas y lignocelulosicas.

La extraccion de hemicelulosas del proceso de autohidrélisis fue modelada para
determinar las condiciones de operacion en cuanto a beneficios y consumo energético. El
modelo desarrollado determiné que las condiciones Gptimas de temperatura y tiempo son
162°C durante 119 minutos. Estas condiciones permiten extraer casi un 80% en peso del

contenido inicial de xilanos en el bagazo.

En una primera etapa, se analizaron diferentes escenarios para la valorizacion de la
fraccion de hemicelulosas. Se determind que la produccién de xilitol junto con la
generacion energética y la produccion de tableros MDF son las alternativas mas atractivas
debido a que se obtuvieron valores de TIR de 11,2 (inversion estimada de 32,6 y 47,6
millones de USD). Otras alternativas, aunque menos rentables, son la produccion de
jarabe de xilosa y la produccion de furfural debido a su bajo valor de mercado y los

elevados costos de produccidn.
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El analisis de sensibilidad determind que de los factores seleccionados los que mas
influyen en los esquemas propuestos son el precio del xilitol y el costo del vapor. El factor

que menos influye es el costo de la materia prima.

En una segunda etapa, se analizaron escenarios para la produccion de xilitol junto con la
valorizacion del solido residual proveniente de la autohidrolisis. Los resultados indicaron
que la produccién de xilitol, junto con la produccién de pellets presenta un mejor valor
de TIR que la produccion de xilitol y etanol (11,8 y 7,1 respectivamente, y una inversién
aproximada de 32 y 40 millones de USD), esto se debe a que los procesos de produccion
del etanol de segunda generacion (hidrdlisis, fermentacién, recuperacion) necesitan ser
optimizados para disminuir los costos de produccién y lograr valores rentables de
produccion. Para el caso de la produccion de xilitol y pellets, se observa un valor de TIR
maés elevado que los esquemas analizados en la primera parte, debido a una disminucion
de costos de produccion en la reduccion de la relacion liquido-solido y ademaés la

produccidn de pellets es un proceso consolidado a escala comercial.

Al igual que en la Parte 1, los factores que mas influyen en los esquemas propuestos son
el precio del xilitol y el costo del vapor. Siendo el factor que menos influye el costo de la

materia prima.

Es importante mencionar que, si bien la produccion de xilitol y etanol necesita ser
optimizada para ser rentable a pequefia escala, existen muchos procesos en los cuales se
podria trabajar para lograr mejoras. Estas oportunidades de mejora en la produccion de
pellets son menores debido a que los procesos se encuentran consolidados y optimizados.
Esto nos permite afirmar que si enfocamos los esfuerzos en la optimizaciéon de los
procesos de produccidn de xilitol y etanol se podria mejorar notablemente los indicadores

econdmicos. Como conclusiones mas importantes, podemos afirmar que:

- Se podria desarrollar la modelizacion y optimizacién de las demas operaciones
unitarias que permitiera obtener las mejores condiciones de cada uno de forma
individual. Alternativamente, a través de la integracion de todas las operaciones de
transformacion consideradas en un modelo integrado, y su optimizacién podria
mejorar aln mas la economia del aprovechamiento del bagazo.

- Existen alternativas que podrian significar en oportunidades de negocios para la
region. Sin embargo, es necesario y posible optimizar procesos e integrar

energéticamente los procesos para obtener mejoras en los indicadores econdémicos.
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- Existe una necesidad de trabajar a bajas relaciones liquido s6lido, como se observo,
es posible reducir en un 20% el consumo energético total de la produccion de xilitol
reduciendo la relacion liquido-sélido de 7 a 5,5. Debido a que la mayor parte de los
costos energéticos se encuentra en los procesos que operan a elevadas relaciones.

- Enel contexto de la busqueda de alternativas de valorizacién, un aspecto clave es el
costo de la materia prima, y su tendencia a futuro.

- Actualmente los residuos agroindustriales, como el bagazo de cafia de azlcar, se
emplean para generar vapor de proceso, y el costo de dicho residuo es bajo, sin
embargo, con la valorizacion de este residuo a productos de alto valor el costo del
residuo (materia prima) es posible que se incremente debido a la presion de la
demanda. En ese escenario producir energia podria ya no ser rentable. Esto
significaria que habria que buscar vias de valorizacion como las plataformas de
biorrefineria.

- Es necesario un analisis de riesgos y sensibilidad de las diferentes variables que
intervienen en los procesos, ello permitiria saber cuéles son las que mas influyen en
los procesos y permitiria definir prioridades entre los procesos a optimizar.

- Es necesario incursionar sobre nuevos productos que podrian obtenerse en una
plataforma de biorrefineria para no competir contra productos establecidos

comercialmente y de base no renovable.

5.2 Biorrefineria de aserrin de pino

Se analizé la produccion de acidos carboxilicos a partir de las hexosas disponibles en la
fraccion liquida de la explosion de vapor de aserrin de pino integrada con alternativas

para el uso de la fraccién sélida residual.

La produccion de acido levulinico a partir de la fraccion liquida y la produccion de pellets
a partir de la fraccion solida se analizaron inicialmente (alternativa I). Se determiné que
la energia utilizada para la produccion de acido levulinico fue uno de los principales
costos de produccién. Se propuso la alternativa de usar el sélido residual como fuente de
energia con el objetivo de reducir los costos de energia (alternativas 11 a y b). Cuando se
uso el 95 % del sélido residual para generar vapor para la produccion de acido levulinico,
hubo una mejora en la TIR con respecto a la alternativa I. Sin embargo, al integrar algunas
corrientes seleccionadas (alternativa I11), se produjo una disminucién en el consumo de

vapor y se obtuvo un aumento del s6lido residual disponible para la produccién de pellets.
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La mejor alternativa obtuvo una TIR de aproximadamente el 16,6 % con una inversion

aproximada de 72,7 millones de USD.

Como una estrategia de integracién de masa y energia, se analizé la recirculacion del licor
residual del proceso de hidrélisis acida. Se realizaron ensayos experimentales con la
finalidad de evaluar el efecto del reusé del licor sobre la hidrélisis de las hemicelulosas,
la concentracion de azlcares y los productos de degradacion. Se obtuvo un modelo
cinético que describe adecuadamente el proceso y se verificd la ausencia de problemas
operativos debido al reiso. Se determind que la recirculacion significaria una estrategia
efectiva en la reduccion de costos energéticos, donde en el reciclo 3 se obtienen el menor
costo de produccién (0,61 USD/kg de azucar), siendo el costo de produccién sin reciclo
de 1,16 USD/kg de azucar, lo que significa una reduccion aproximada del 50% en los
costos energéticos de produccion. Los resultados obtenidos en este trabajo permiten
afirmar que hasta tres ciclos se podria conseguir una reduccion en los costos, si el
producto de interés son hexosas o sus productos de degradacion derivados (HMF,

furfural, acido levulinico, otros).
Como conclusiones mas importantes, podemos afirmar que:

Existen alternativas que podrian significar alternativas de valorizacion de residuos

para la region, los cuales, han demostrado indicadores econdmicos atractivos
(TIR>15%) sin embargo, al igual que el bagazo, existen factores (como los
rendimientos de procesos de catalisis y pretratamiento) que podrian ser optimizados
y mejorar dichos indicadores.

- Los factores de costos que mas afectan a la TIR son el precio del acido levulinico y
el costo del vapor. Sin embargo, es necesario analizar la influencia de los pardmetros
del proceso, ya que hay rendimientos que podrian mejorar el volumen de produccion
final (por ejemplo, la catalisis acida y explosion de vapor).

- Aligual que el bagazo, un aspecto clave es el costo de la materia prima, y su tendencia
a futuro. Es necesario determinar la influencia de factores como el costo de la materia
prima, la cual actualmente tiene un valor muy bajo (entre 5-7 USD/ton) y tenderia a
aumentar su valor en la medida que se pueda valorizar el residuo y aumente la
demanda.

- Es necesario realizar la integracion (energética como de materia) de los procesos con

la finalidad de reducir costos de operacion.
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- La integracion de estos esquemas de produccion analizados con cadenas
convencionales podria contribuir significativamente a los ingresos totales de los
aserraderos, valorizando los desechos de madera mediante la fabricacion de multiples
productos y generando, al mismo tiempo, un ndcleo industrial moderno con requisitos
de mano de obra calificados que benefician a la region.

- Al igual que para el bagazo de cafia de azucar, se debe incursionar sobre nuevos
productos que podrian obtenerse en una plataforma de biorrefineria para no competir

con productos establecidos comercialmente y de base no renovable.

5.3 Conclusiones generales

Existen esquemas de biorrefineria que podrian ser desarrollados a pequefia escala en
Misiones y en la region NEA, los cuales significarian nuevas cadenas de valor. Los
esquemas propuestos, podrian adaptarse a esquemas productivos existentes, en caso de la
industria sucro-alcoholera y forestal. Los procesos productivos analizados para el bagazo
de cafia de azucar (principalmente el jarabe de xilosa y el xilitol) podrian integrarse a la
produccidn de azlcar y alcohol, aprovechando la sinergia en cuanto a conocimientos del
personal, equipos disponibles (cristalizadores, fermentadores y evaporadores) y materia

prima.

En el caso del aprovechamiento de los residuos forestales, los esquemas podrian adaptarse
a aserraderos, en tal caso se estaria aprovechando la disponibilidad de materia prima
(aserrin) minimizando costos de transporte. Otra opcion seria la implementacion de los
esquemas a la industria de pulpa y papel, en dicho caso los esquemas tendrian mayor
afinidad, y al igual que en el caso del bagazo, se estaria aprovechando la sinergia del

conocimiento del personal y de los equipos (procesos de hidrélisis y evaporadores).

Es necesario optimizar los esquemas desarrollados, mediante integracién (energética y de
procesos), reduccion de la relacién liquido-solido, entre otros. Ademas, determinar la
sensibilidad de las variables de costo y de proceso que intervienen. Con la sensibilidad de
las variables de procesos, se determinara el orden de prioridad para la optimizacién de los

mismos.

Se pueden mencionar factores importantes a tener en cuenta en el desarrollar un proyecto
de biorrefineria: (i) disponibilidad local de materia prima, (ii) valorizacién integral de la

materia prima, (iii) obtencion de productos de alto valor, (iv) integracién (energética y de
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procesos), (v) investigacion y desarrollo de nuevas estrategias para reduccion de costos y

(vi) mejorar los rendimientos de los procesos.
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Anexo Al — Produccidn de Xilitol, Jarabe de Xilosa y Furfural

Al.1 - Produccién de Xilitol

SHzso4  ScaoH Scr
L —» Autohidrolisis Le: o Evaporacion Les Poshidrélisis Les Adsorcion (Carbon .| Adsorcion (resinas
Se1 —) (A1) " (A2) Neutralizacion (A3) activado) (A4) | de intercambio) (A4)
I < |
' ' } I 7
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L N
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Tabla A1.1.1. Autohidrolisis

| Variables Valor Unidad Descripcion
Se1 - kg  Bagazo seco que ingresa.
Le - kg  Agua que ingresa.
Xs 183 kg  Xilanos solubilizados.
Sa1? - kg  Bagazo pretratado residual.
Ls1 - kg  Contenido de agua en la corriente Ss;.
Le2 - kg  Licor que ingresa a la evaporacion.

Pardmetros Valor Unidad Descripcion

RLS 7 Relacién adoptada liquido-sélido en la autohidrolisis.
Hoi 100 % 100% de humedad en el bagazo pretratado.
Yp? 81,6 % Rendimiento del proceso.
Xi 23,8 % Xilanos iniciales en el bagazo [156].
Yyir® 77% % Solubilizacién de xilanos, respecto al total de xilanos

en el bagazo seco.

3 El bagazo himedo (Ss: + Ls1) es eliminado del proceso mediante filtracion. ® Ver
resultado del modelo cinético (anexo A4).

Donde:
Ler = Se1*RLS
s = Se1* Xi*Yxi1
Ss1= Ser™ Yp
Ls1 = Ss1™ Hbi
Ler= Lsa+ Lez2- Xs
Se1= Sa1 + Xs
Le2 = Seatlei- Ssa- Ls1

Tabla Al.1.2. Evaporacion

Descripcion

Variables Valor Unidad
Le2 - kg
Xs 183 kg
Ls2 - kg
||—e3 B kg

Licor que ingresa a la evaporacion.

Xilanos en el licor.

Volumen a evaporar.

Licor que continta al proceso de poshidrolisis

Parametros Valor Unidad

Descripcion

C[xilanos]a 10%

Concentracion a la salida del evaporador (p/p). [79]

& Se debe alcanzar una concentracién de aproximadamente 100gr/L de xilanos para
obtener luego de la poshidrélisis una concentracion de 110 gr/L.

Donde:
Leo= Ls3+ Ls2
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Lso= Le2 — Xs / Cyilanos]

Tabla A1.1.3. Poshidrélisis

Variables  Valor  Unidad Descripcion

Les - kg Licor que ingresa.
Sh2s04 - kg 3% p/v de &cido sulfurico.
Sca(oH)2 - kg Ca(OH)2 para neutralizar el &cido.
Syeso - kg Yeso formado por el acido y el hidréxido.
Xi-pot 208 kg Xilosa potencial.
Xic] 196 kg Contenido de xilosa en el licor.
Ls3 - kg Con el filtrado del yeso se elimina agua.
Les - kg Licor que continGa al proceso de adsorcion.
Pardmetros Valor  Unidad Descripcion
frx @ 1,14 Factor de conversion (Xilanos a Xilosa).

Por cada kg de yeso filtrado se elimina 1,36 kg de

Hyeso 1.36 agua. (valor asumido).
Yy 94 % Rendimiento de la conversion de xilanos a xilosa
[156].
Factor estequiométrico para determinar el hidroxido
festeq 0,75 . . ;-
necesario para neutralizar el acido.
L 0 L
Crisso 3 % Para la poshidrélisis se emplea un 3% p/v de &cido

[156].
2 Se tiene en cuenta el peso molecular del xilano y la xilosa. ® Se asume un rendimiento
en la poshidrolisis del 94% en la conversion de xilanos a xilosa [156].

Donde:

Les= Les + Ls3

Syeso= SH2s04 + ScaoH

*La corriente Syeso Se determind mediante la ecuacion: Ca(OH)2 + HoSO4 = CaSOg4 +
2H>0. 74 kg de CaSO4y 20 kg de H.O

Ls3 = Syeso™ Hyeso

Xi-pot= Xs*fxx

Xirc= Xs* fxx*Yyex

Sh2s04= Les™ Crasos

ScaoH= SH2s04™festeq
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Tabla Al1.1.4. Adsorcién

Variables  Valor

Unidad Descripcion

Les - kg Licor que ingresa a la adsorcion.
Impurezas en el licor
Fdeg 5 kg Furfural formado.
Haeg 5 kg Huminas formadas.
AFgeg 2 kg  Acido férmico formado.
Scr - kg Resinas de intercambio y carbon activado.
Licor eliminado luego de la adsorcion. Se asume el
Les 25 K9 Gople de im i
purezas en el licor.
Ssa - kg Compuestos removidos totales.
Les - kg Licor que ingresa al proceso de fermentacion.
Parametros Valor Unidad Descripcion
fq? 41,6 % Fraccion de furfural que se forma.
Hq? 41,6 % Fraccion de huminas que se forma.
Afy? 16,6 % Fraccion de acido formico que se forma.
Se agregan 68 gr/L de resinas de intercambio y carbon
Cer 68 g/L

activado (34 gr/L de cada una). [157], [191]

#Valor asumido. Se considera la densidad del licor igual a 1 (kg/L).

Donde:
Les= Lss + Les
Scr= Lesa* Cer

Ssa = Lsa + Scr + (Impurezas en el licor)

Faeg = (Xi-pot- Xifcy)*fa
Haeg = (Xi-pot- Xic1)*Hd

AFdeg = (Xi-pot- Xifcy) *Afg

Tabla Al1.1.5. Fermentacion

Variables Valor Unidad Descripcién

Le5 -
FL -
Fn -
Kxilitol[C] 137
XiR 59
Ses? 78
Lss 55
TF -
LeG -

kg
kg
kg
kg
kg
kg
kg
kg
kg

Licor que ingresa a fermentacion.
Levaduras

Nutrientes

Xilitol formado en la fermentacion.
Xilosa no fermentada.

Material filtrado.

Agua en el material filtrado.

Total filtrado luego de la fermentacion.
Licor que ingresa al proceso de adsorcion.
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Parametros Valor Unidad Descripcion

Yiil 70 %  Rendimiento de la fermentacion. [195]
Friltrado 80 %  Fraccion de células y nutrientes filtrados. Valor asumido.
Htrado 20 % Se asume un contenido de hu_medad del 70% en el
material filtrado. Valor asumido.
CL 5 g/L  Concentracion de levaduras en la fermentacion. [195]
Cn 9,5 g/L  Concentracion de nutrientes en la fermentacién. [195]
& Contiene toda la xilosa no fermentada, y un 80% de los nutrientes y las células
empleadas. Se considera la densidad del licor igual a 1(kg/L).

Donde:

Les = Les + Lss

FL=Les* CL

Fn = Les* Cn

Kxititolfc1= Xife1™ Ysxil

Xi-r= Xi[c) - Kxilitol[C]

Sss = Xir + (FL + Fn)™ Fittrado

Lss = Ss5™ Hfittrado

TF = Lss + Ss5

Les = Les + Lss + Xir + (FL + Fn)*(1- Frittrado)

Tabla A1.1.6. Adsorcion
Variables Valor Unidad Descripcion

Les® - kg  Licor que ingresa.

Sc 30 kg  Carbon activado (columnas de lecho fijo).

Sse - kg  Material extraido (remanente de la fermentacion).

Le7 - kg  Licor que ingresa al proceso de evaporacion.
Parametros Valor Unidad Descripcién

Cc 20 g/L  Concentracion de carbdn activado[79].

& Contiene agua, xilitol y 20% de nutrientes y levaduras empleadas en la fermentacion.
Se considera la densidad del licor igual a 1(kg/L).

Donde:
Les = Le7 + Ss6

Sc = Les™ Cc
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Tabla A1.1.7. Evaporacion
Variables Valor Unidad Descripcion

Le7 - kg  Licor que ingresa al proceso de evaporacion.
Les® - kg  Licor que sigue a la cristalizacion.
Ls7 - kg  Agua aevaporar.

Parametros Valor Unidad Descripcion
Crc 04 kgL Concentracion del xilitol para el proceso de cristalizacion

[79].
& Se debe alcanzar una concentracion de 400 gr/L de xilitol.
Donde:
Le7 = Xxititoirc)/ Cx-c
Ls7 = Le7 - Les

Tabla Al1.1.8. Cristalizacion
Variables Valor Unidad Descripcion

Les - kg  Licor que ingresa al proceso de cristalizacion.
Lss - kg  Agua evaporada en la cristalizacion.
Sxilitol - kg  Seasume una pureza del 99%
Parametros Valor Unidad Descripcién
Yerist. 68 %  Rendimiento de la cristalizacion [197].
Donde:

Sxilitol = Xxilitol[C]* Ycrist
Ls8 = Le8 - Sxilitol

Consumo energético en la produccion de xilitol

Tabla A1.1.9. Autohidrolisis

Energia en kWh
Energia para  Pérdidas

M Ti Tf Cp . :

(@) (O (0 (ikgoey “EREREME (XA

Bagazo 1000 20 162 2 79 12
Agua 7000 20 162 4 1156 173
Reactor® 3500 20 162 1 105 16
Total (kWh) 1541
Vapor (ton) 2,70

@ Masa del reactor considerado.
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M: masa que ingresa; Ti: Temperatura inicial; Tf: Temperatura final; Cp: Calor
especifico. Calor latente de vaporizacion C;= 490 (kcal/kg).

EC(kWh) = (Tf —Ti).M.Cp/3600
860
Vapor(ton) = Total (kWh).——

Cy
Tabla A1.1.10. Evaporacion
Energia Energia Pérdidas
M (kg) kcal®  kwh (72,5% de EC)
Vapor necesario 2 1530 749595 872 632
Total (kwh) 1504
Vapor (ton) 2,64

@Se asume que por cada tonelada de vapor se evaporan tres toneladas de agua [79], [165].
b Se asume vapor a 8 bar y 170°C; Calor latente de vaporizacion C;= 490 (kcal/kg).

Energia(kcal) = M. C,
Energia(kWh) = M.C;/860

860
Vapor(ton) = Total (kWh).—

Gy
Tabla A1.1.11. Poshidrolisis
M Ti Tf Cp Energia para Pérdidas (15%
(kg) (°C) (°C) (kJ/(kg.°C)) calentamiento (EC) de EC)

Licor? 1779 83 120 4 66 10
Reactor® 2550 20 120 1 42 6

Total (kwh) 125
Vapor (ton) 0,22

aSe considera que el licor ingresa a una temperatura de 88°C. "Masa del reactor
considerado.

M: masa que ingresa; Ti: Temperatura inicial; Tf: Temperatura final; Cp: Calor

especifico; Calor latente de vaporizacion C;= 490 (kcal/kg).

EC(kWh) = (Tf — Ti).M.Cp/3600
860

Vapor(ton) = Total (kWh). v
1
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Tabla A1.1.12. Adsorcién 1

M Ti Tf Cp Energia para Pérdidas
(kg) (°C) (°C) (kJ/(kg.°C)) calentamiento (EC) (15% de EC)
Licor? 1634 26 30 4 8 1
Reactor® 1000 20 30 1 2 0
Total (kwh) 11
Vapor (ton) 0,02

Para asignar un valor energético al proceso de adsorcidn se considera una energia de
calentamiento hasta 30°C (temperatura de adsorcion). 2 Se considera que el licor ingresa
a una temperatura de 26°C. ® Masa del reactor considerado.

M: masa que ingresa; Ti: Temperatura inicial; Tf: Temperatura final; Cp: Calor

especifico; Calor latente de vaporizacion C;= 490 (kcal/kg).

EC(kWh) = (Tf — Ti).M.Cp/3600

Vapor(ton) = Total (kWh,).BCﬂ
l
Tabla A1.1.13. Fermentacion
M (kg) Ti Tf Cp Energia para Pérdidas
(°C) (°C) (kJ/(kg.°C)) calentamiento (EC) (100% de
EC)
Licor 1596 20 45 4 46 46
Reactor @ 2900 20 45 1 15 15
Total (kwh) 123
Vapor (ton) 0,22

4@ Masa del reactor considerado.

M: masa que ingresa; Ti: Temperatura inicial; Tf: Temperatura final; Cp: Calor
especifico; Calor latente de vaporizacion C;= 490 (kcal/kg).

EC(kWh) = (Tf — Ti).M.Cp/3600
860

Vapor(ton) = Total (kWh).T
1
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Tabla Al1.1.14. Adsorcién 2

M (kg) Ti Tf Cp Energia para Pérdidas
(°C) (°C) (kJ/(kg.°C)) calentamiento (EC) (15% de
EC)
Licor? 1487 28 30 4 3 1
Reactor 1000 20 30 1 2 0
Total (kwWh) 6
0,01

Vapor (ton)
Para asignar un valor energético al proceso de adsorcidn se considera una energia de

calentamiento hasta 30°C (temperatura de adsorcién). 2 Se considera que el licor ingresa
a una temperatura de 28°C. ® Masa de la columna considerada.

M: masa que ingresa; Ti: Temperatura inicial; Tf: Temperatura final; Cp: Calor
especifico; Calor latente de vaporizacion C;= 490 (kcal/kg).

EC(kWh) = (Tf — Ti).M.Cp/3600
860
Vapor(ton) = Total (kWh).——

Gy
Tabla A1.1.15. Evaporacion
Energia Energia Perdidas
M (kg) kcal®  kWh  (72.5% de EC)
\apor necesario @ 380 186181 216 157
Total (kwh) 373
Vapor (ton) 0,66

2Se asume que por cada tonelada de vapor se evaporan tres toneladas de agua [79], [165].
bSe asume vapor a 8 bar y 170°C; Calor latente de vaporizacion C,= 490 (kcal/kg).
Energia(kcal) = M. C,
Energia(kWh) = M.C,/860

8
Vapor(ton) = Total (kWh).—

Gy
Tabla A1.1.16. Cristalizacion
Energia Energia Pérdidas
M9 “heal®  kwh  (73% de EC)
Vapor necesario 2 248 121701 142 103
Total (kwh) 245
Vapor (ton) 0,43

2Se asume que por cada tonelada de vapor se evapora una tonelada de agua. ® Se asume
vapor a 8 bar y 170°C; Calor latente de vaporizacion C;= 490 (kcal/kg).

166



Energia(kcal) = M. C,
Energia(kWh) = M.C,;/860
860

Vapor(ton) = Total (kWh).T
1

Tabla A1.1.17. Energia total para procesar una tonelada de bagazo

Vapor total
Energia (kWh)

6,89 Toneladas

3927 kWh
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Let —»f  Autohidrolisis
Se1 —» (A1)
SS]. I—Sl

Al1.2 - Produccién de jarabe de xilosa

Le2
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Sh2s04 ScaoH
¢ l \ 4 v
Poshidrolisis y Les Adsorcion (Carbdn Adsorcion (resinas Lea ., Ljarabe
Neutralizacion (A2) activado) (A3) o de intercambio) (A3) Evaporacion (A4) [
) ' J ' }
Syeso Llsz Ss3 Lsa
Al A2 A3 Ad
Se1 1000 Le2 6368 Les 5848 Les 5811
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Sq? 816 | Scaon)z 144 Scr 111 Lsa 5297
le 816 Syeso 335
Ls2 520
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1541 | 147 | 36 | 1735
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Tabla A1.2.1. Autohidrolisis

| Variables Valor Unidad Descripcion
Se1 - kg  Bagazo seco que ingresa.
Le - kg  Agua que ingresa.
Xs 183 kg  Xilanos solubilizados.
Sa1® - kg  Bagazo pretratado residual.
Ls1 - kg  Contenido de agua en la corriente Ss;.
Le2 - kg  Licor que ingresa a la evaporacion.

Pardmetros Valor Unidad Descripcion

RLS 7 Relacién adoptada liquido-sélido en la autohidrolisis.
Hoi 100 % 100% de humedad en el bagazo pretratado.
Yp? 81,6 % Rendimiento del proceso.
Xi 23,8 % Xilanos iniciales en el bagazo [156].
Yy 77% % Solubilizacién de xilanos, respecto al total de xilanos

en el bagazo seco.

2El bagazo humedo (Ssi + L) es eliminado del proceso mediante filtracion. ® Ver
resultado del modelo cinético (anexo A4).

Donde:

Sertle1=Ss1 + Ls1
Let = Sex*RLS

Xs = Ser* Xi*Yxi1

Ss1= Ser™ Yp

Ls1 = Ss1™* Hbi

Le1 = Lst+ Le2- Xs
Se1= Sa1 + Xs

Le2 = Seatlei- Ssa- Ls1

Tabla Al1.2.2. Poshidrélisis

Variables Valor Unidad Descripcién

Le2 - kg  Licor que ingresa.
Sh2s04 - kg 3% p/v de &cido sulfurico.
Sca(oH)2 - kg  Ca(OH)2 para neutralizar el acido.
Syeso - kg  Yeso formado por el acido y el hidroxido.

LsZ -

kg  Con el filtrado del yeso se elimina agua. Se asume que
por cada kg de yeso filtrado se elimina 1,36 kg de agua.

Xi-pot 208 kg  Xilosa potencial.
Xilc] 196 kg  Contenido de xilosa en el licor.
Licor que ingresa al proceso de adsorcién. Se calcula

Le3 = kg

como el licor total en el proceso anterior menos el agua
eliminada en la filtracién del yeso
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Parametros Valor Unidad Descripcion
fxx? 1,14 Factor de conversion (Xilanos a Xilosa).
Por cada kg de yeso filtrado se elimina 1,36 kg de agua
Hyeso 1,36 .
(valor asumido).
Yol 94 %  Rendimiento de la conversion de xilanos a xilosa [156].
Factor estequiométrico para determinar el hidroxido
festeq 0,75 . : e
necesario para neutralizar el acido.
Para la poshidrdlisis se emplea un 3% p/v de
[0)
Crasos 3 % 4ido[156].

2 Se tiene en cuenta el peso molecular del xilano y la xilosa. ® Se asume un rendimiento
en la poshidrolisis del 94% en la conversion de xilanos a xilosa [156].

Donde:

Leo= Les + Ls2

Ls2 = Syeso™ Hyeso

Xipot= Xs*Fxx

Xirel= Xs* fra*Yxx

St2s04= Le3* Chzsos

ScaoH= SH2s04™festeq

Syeso= SH2s04 + ScaoH

*La corriente Syeso Se determind mediante la ecuacion: Ca(OH)2 + H.SO4 = CaSO4 +
2H70. 265 kg de CaSO4y 70 kg de H>O

Tabla Al1.2.3. Adsorcion

Variables  Valor Unidad Descripcion

Les - kg Licor que ingresa a la adsorcion.
Impurezas en el licor
Fdeg 5 kg Furfural formado.
Haeg 5 kg Huminas formadas.
AFgeg 2 kg  Acido férmico formado.
Sss® - kg Compuestos removidos totales.
Les - kg Licor que ingresa al proceso de evaporacion.
Lss 25 kg Valor asumido.
Ser” - kg
Parametros Valor Unidad Descripcién
fa® 41,6 % Fraccion de furfural que se forma.
Hq© 41,6 % Fraccion de huminas que se forma.
Afg© 16,6 % Fraccion de &cido formico que se forma.

2 Impurezas, carbon activado, resinas y agua. ° Se asume que se agregan resinas de
intercambio y carbon activado en la misma cantidad que para xilitol. “Valor asumido.

170



Donde:

Scr= Ver calculo en proceso de xilitol.
Les= Ls3 + Les

Ss3 = Ls3 + Scr + (Impurezas en el licor)
Fdeg = ( Xi-pot- Xifc))™ fa

Haeg = ( Xi-por- Xifc1)* Ha

AFdeg = ( Xi-pot- Xifc))™ Afd

Tabla A1.2.4. Evaporacion

Variables Valor Unidad Descripcién
Les - kg  Licor que ingresa al proceso de evaporacion.
Ljarabe - kg  Jarabe de xilosa.
Lu ) kg Agua a evaporar.
Parametros Valor Unidad Descripcion
X 0,381 kg/L Se debe alcanzar una concentracion de 381

gr/L de xilosa [258].

Se considera la densidad del licor igual a 1(kg/L).

Donde:
Ljarabe = Xi[C]/ Xx-c
Lss = Les - Les
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Consumo energético en la produccion de jarabe de xilosa

Tabla A1.2.5. Autohidrolisis

Energia en kWh
Energiapara  Pérdidas

M Ti T c :

0 O D wiso) i I AN
Bagazo 1000 20 162 2 79 12
Agua 7000 20 162 4 1156 173
Reactor® 3500 20 162 1 105 16
Total (KWh) 1541
Vapor (ton) 2,70

a@Masa del reactor considerado.

M: masa que ingresa; Ti: Temperatura inicial; Tf: Temperatura final; Cp: Calor
especifico. ; Calor latente de vaporizacion C;= 490 (kcal/kg).

EC(kWh) = (Tf — Ti).M.Cp/3600
Energia(kWh) 860
%

Vapor (ton) =

1000 G,
Tabla A1.2.6. Poshidrolisis
M Ti Tf Cp Energia para Pérdidas (15%
(kg) (°C) (°C) (kJ/(kg.°C)) calentamiento (EC) de EC)

Licor? 6368 110 120 4 74 11
Reactor® 2550 20 120 1 54 8

Total (kwh) 147
Vapor (ton) 0,26

aSe considera que el licor ingresa a una temperatura de 80°C. ® Masa del reactor
considerado.

M: masa que ingresa; Ti: Temperatura inicial; Tf: Temperatura final; Cp: Calor
especifico; Calor latente de vaporizacion C;= 490 (kcal/kg).

EC(kWh) = (Tf — Ti).M.Cp/3600
Energia(kWh) 860
*
1000 C,

Vapor (ton) =
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Tabla A1.2.7. Adsorcién

M Ti Tf Cp Energia para Pérdidas
(kg) (°C) (°C) (kJ/(kg.°C)) calentamiento (EC) (15% de EC)
Agua? 5848 26 30 4 27 4
Reactor® 2000 20 30 1 4 1
Total (kWh) 36
Vapor (ton) 0,06

Para asignar un valor energético al proceso de adsorcion se considera una energia de
calentamiento hasta 30°C (temperatura de adsorcion).

2 Se considera que el licor ingresa a una temperatura de 26°C. ® Masa del reactor
considerado.

M: masa que ingresa; Ti: Temperatura inicial; Tf: Temperatura final; Cp: Calor
especifico; Calor latente de vaporizacion C;= 490 (kcal/kg).

EC(kWh) = (Tf — Ti).M.Cp/3600
Energia(kWh) 860
%

Vapor (ton) =

1000 C,
Tabla Al1.2.8. Evaporacion
M (kg) Energia Energia Perdidas
kcal® kWh (72,5% de EC)
\apor necesario ? 1766 865221 1006 729
Total (kwh) 1735
Vapor (ton) 3,05

2Se asume que por cada tonelada de vapor se evaporan tres toneladas de agua [79], [165].
bSe asume vapor a 8 bar y 170°C; Calor latente de vaporizacion C,= 490 (kcal/kg).

Energia(kcal) = M. C,
Energia(kWh) = M.C;/860

Energia(kWh) 860
*
1000 C,

Vapor (ton) =

Tabla Al1.2.9. Energia total para procesar una tonelada de bagazo

Vapor total 6,07 Toneladas
Energia (kwWh) 3458 kWh
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Tabla A1.3.1. Autohidrolisis
| Variables Valor Unidad Descripcion

Se1 - kg  Bagazo seco que ingresa.
Le - kg  Agua que ingresa.
Xs 183 kg  Xilanos solubilizados.
Sa1® - kg  Bagazo pretratado residual.
Ls1 - kg  Contenido de agua en la corriente Ss;.
Le2 - kg  Licor que ingresa a la evaporacion.
Pardmetros Valor Unidad Descripcion
RLS 7 Relacién adoptada liquido-sélido en la autohidrolisis.
Hoi 100 % 100% de humedad en el bagazo pretratado.
Yp? 81,6 % Rendimiento del proceso.
Xi 23,8 % Xilanos iniciales en el bagazo [156].
V., 77 o Solubilizacién de xilanos, respecto al total de xilanos
xil 0

en el bagazo seco.
3 El bagazo himedo (Ss: + Ls1) es eliminado del proceso mediante filtracion. ® Ver
resultado del modelo cinético (anexo A4).

Donde:

Sertle1=Ss1 + Ls1
Let = Sex*RLS

Xs = Ser* Xi*Yxi1

Ss1= Ser™ Yp

Ls1 = Ss1™* Hbi

Le1 = Lst+ Le2- Xs
Se1= Sa1 + Xs

Le2 = Seatlei- Ssa- Ls1

Tabla A1.3.2. Hidrdlisis acida

Variables Valor Unidad Descripcién

Le2 - kg Licor que ingresa.
Sh2s04 - ko Acido para la poshidrolisis.
Xilc] 196 kg Contenido de xilosa en el licor.
Xs 147 kg Furfural formado a partir de xilosa.
Les - kg Licor que ingresa al proceso de recuperacion.
Parametros Valor Unidad Descripcion
Chzsos 4 % 4% plv de &cido sulfarico [192].
fx® 1,07 Factor de conversion (Xilanos a Xilosa).
Yt 75 % Rendimiento de furfural a partir de xilosa [192].

2 Se tiene en cuenta el peso molecular del xilano y la xilosa y se asume un rendimiento
en la poshidrolisis del 94% en la conversion de xilanos a xilosa [64].
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Donde:
Xifcp= Xs* fxx

SH2s04= Le2* Chasos

Xs = Xifer* Yxf

Les= Le2 + SHosos

Tabla A1.3.3. Recuperacion

Variables Valor  Unidad Descripcion
Les - kg Licor que ingresa.
L turfural - kg Furfural recuperado.
L i K Licor residual (contiene 255 kg de H2SO4 para
2 9 recuperar).
Parametros  Valor ~ Unidad Descripcion
Se asume un rendimiento del 95% en la
Yr-f 95 % -z
recuperacion del furfural.
Donde:
Lturfurai= X¢* Yrs
Ls3 = Les - Xsf
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Consumo energético en la produccion de furfural

Tabla Al1.3.4. Autohidrolisis

Energia en KWh

. Energia para  Pérdidas
M Ti Tf Cp ) 0
(@) (O (C) (ikgoey SHETETIEME (HELE
Bagazo 1000 20 162 2 79 12
Agua 7000 20 162 4 1156 173
Reactor? 3500 20 162 1 105 16
Total (kWh) 1541
Vapor (ton) 2,70
@ Masa del reactor considerado.
M: masa que ingresa; Ti: Temperatura inicial; Tf: Temperatura final; Cp: Calor
especifico; Calor latente de vaporizacion C;= 490 (kcal/kg).
EC(kWh) = (Tf — Ti).M.Cp/3600
B Energia(kWh) 860
Vapor (ton) = 1000 * G
Tabla A1.3.5. Poshidrélisis
M Ti Tf Cp Energia para Pérdidas
(kg) (°C) (°C) (kJ/(kg.°C)) calentamiento (EC) (15% de EC)

Licor? 6368 95 170 4 555 83
Reactor® 3200 20 90 1 47 7
Total (kwh) 693
Vapor (ton) 1,22

aSe considera que el licor ingresa a una temperatura de 80°C. ® Masa del reactor

considerado.

M: masa que ingresa; Ti: Temperatura inicial; Tf: Temperatura final; Cp:

especifico; Calor latente de vaporizacion C;= 490 (kcal/kg).

EC(kWh) = (Tf — Ti).M.Cp/3600
Energia(kWh) 860
*
1000 C,

Vapor (ton) =

Calor
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Tabla A1.3.6. Recuperacion

Factor Valor
Concentracion (p/p) 0,02
Furfural recuperado (kg) 139
MJ/kg 2 20,00
Energia 774,6
Perdidas (15% de la energia de recuperacion) 116,2
Total (kwWh) 890,8
Vapor (ton) ° 1,56

3Energia necesaria para recuperar 1 kg de furfural, con la concentracion dada [259]. ® Se
asume vapor a 8 bar y 170°C; Calor latente de vaporizacion C;= 490 (kcal/kg).

Energia(kWh) = F.Ec.Er

Donde F es el furfural recuperado (kg), Er es la energia para recuperar el furfural (MJ/kg)
y Ec es el factor de conversion de MJ a kwWh, Ec=0,28.

Energia(kWh) 860
3
1000 C,

Vapor (ton) =

Tabla Al1.3.7. Energia total para procesar una tonelada de bagazo

Vapor total 5,48 Toneladas
Energia (kwWh) 3124 kWh
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Anexo A2 — Produccién de Etanol y Pellets (a partir del bagazo pretratado)

ScaoH

b

A2.1 - Produccién de etanol

Le2

Le3 I:E Fc FN

Vb

Etr
>

Lﬂ—’ Autohidrolisis Sez + Hp Deslignificacion Ses + Hses SSF (A3) Lea Recuperacion y
Sel_, (A1) —_—> (A2) > »  Purificacion (A4)
} } | b 19
Ss1 Ls1 Ts Ssssk Cellout
Al A2 A3 Ad
Se1 1000 | Se2 816 Se3 408 | Les 4846
Lee 5500 Hp 816 Hses 408 | Etr 133
Xs 183 | Le 2448 Les 4182 | Ly 4741
Sst 816 | Scaon 81,6 Fe 51
Lst 816 Ts 3346 Fc 4,6
Le 6368 Fn 40
SSssk 203
Ceuout 45
Consumo energético (kKWh)
1281 | 417 | 403 \ 670

Etanol
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Tabla A2.1.1. Autohidrolisis

| Variables Valor Unidad Descripcion
Se1 - kg  Bagazo seco que ingresa.
Le - kg  Agua que ingresa.
Xs 183 kg  Xilanos solubilizados.
Sa1® - kg  Bagazo pretratado residual.
Ls1 - kg  Contenido de agua en la corriente Ss;.
Le2 - kg  Licor que ingresa a la evaporacion.
Pardmetros Valor Unidad Descripcion
RLS 55 Relacién adoptada liquido-sélido en la autohidrolisis.
Hoi 100 % 100% de humedad en el bagazo pretratado.
Yp? 81,6 % Rendimiento del proceso.
Xi 23,8 % Xilanos iniciales en el bagazo [156].
Yy 77 % Solubilizacién de xilanos, respecto al total de xilanos

en el bagazo seco.

3 El bagazo himedo (Ss: + Ls1) es eliminado del proceso mediante filtracion. ® Ver
resultado del modelo cinético (anexo A4).

Donde:

Sertle1=Ss1 + Ls1
Let = Sex*RLS

Xs = Ser* Xi*Yxi1

Ss1= Ser™ Yp

Ls1 = Ss1™* Hbi

Le1 = Lst+ Le2- Xs
Se1= Sa1 + Xs

Le2 = Seatlei- Ssa- Ls1

Tabla A2.1.2. Composicion del bagazo (Ss1)

Fraccion % Kg
CCeIqusa 62% 503,423

Se obtiene como: Ccelulosa= Ss1*62%

ChHemicelulosas 8% 61,24896 Se obtiene como: Chemicelulosas = Ss1*8%
Clignina 30% 241,0219 Se obtiene como: Clignina = Ss1*30%
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Tabla A2.1.3. Tratamiento alcalino

Variables Valor Unidad

Descripcion

Se2 - kg

Hy - kg

LeZ = kg
ScaoH - kg
Se 408 kg
XlLremovida 217 kg
Se3 = kg
Hses - kg
Ts - kg

Soélido que ingresa al proceso.

Se considera un 100% de humedad

Se considera una relacion 4:1

Se considera un 2% de NaOH.

Solido removido en el tratamiento alcalino. Se
asume un rendimiento del 50%. [135]

Se asume un 90% de remocion de lignina.

Material celulésico que ingresa a la
sacarificacion simultanea.

Se considera que la corriente Sez contiene 100%
de humedad.

Corriente total que sale del proceso. Se asume
que el material que ingresa a SFS contiene
100% de humedad.

Parametros Valor Unidad

Descripcion

RLS 4 Relacion liquido solido en el proceso.
Cca(om) 2 %  Concentracion p/v [135].
Y1a 50 %  Rendimiento del tratamiento alcalino. [135]
Yo 90 %  Rendimiento de la deslignificacion. [135]
Donde:
Se2 = Ss1
Hb = Sex*1

Le2 = Se2*RLS - Hp

SnaoH)= (Le2 + Se2 + Hp)*Cnaon)
Ses= Se2™ Y1a

Hsez= Se3*100%

Ss2= Se2* (1-Y1a)

XLremovida= SeZ*CLignina*YL

Ts= Se2 + Hp + Le2 + CnaoH) — (Sez + Hse3)
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Tabla A2.1.4. SFS
Variables Valor Unidad Descripcion

Ses - kg  Solido que ingresa [135]
Hses® - kg  Humedad en el material que ingresa.
Composicion del material deslignificado
Ccelulosa* 356 kg  Celulosa disponible en el sélido.
CLignina* 24 kg  Lignina disponible en el solido.
Chemicelulosa*” 28 kg  Hemicelulosas disponibles en el solido.
Etpot 203 L  Etanol potencial.
Le3 - kg  Agua que ingresa a la fermentacion.
Fe - kg  Cargaenzimaética.
Fc - kg  Levaduras
Fn - kg  Nutrientes.
Etprod 146 L  Etanol estimado de Soares et al., [135]
TOTALssk 5094 kg
SsssF 203 kg  Se considera el solido no fermentado, la lignina
Cellout 45 kg  Masa celular filtrada luego de la fermentacion.
Les - kg Licor que ingresa a purificacion.
Parametros  Valor Unidad Descripcion
RLSssr 0,09 - Relacion sélido — liquido, [135]
Keel 87,3 %  Lacelulosa en el solido residual es de 87,3% [135]
10% de lignina en el solido residual (respecto de la
Xiig 10 % lignina inigcial) [135] (e
Ce 14.3 % ((j:arga en;imética respecto al contenido de celulosa
el material a fermentar.
CL 1 g/L  Concentracion de levaduras en la SFS [135].
Cn 8,75 g/L  Concentracion de nutrientes en la SFS [135].
Se considera un incremento de la masa celular en
leo 10 i la fermentacion de 10 veces la cantidad inicial,

habiéndose consumido toda la carga enzimatica y
los nutrientes

Xet 0,57 - Factor de conversion a etanol (resultado en litros).
2Se considera un 100% de humedad. ® Se considera que, luego de calcular la fraccion de
lignina y celulosa, el material restante son hemicelulosas. ¢ Se asume que la ecuacién
proporciona la cantidad en litros. Se considera la densidad del licor igual a 1(kg/L).

Donde:

Ccelulosa*= Se3™ Xcel

CLignina*: CLignina* Xlig

CHemiceIqusa*: SeS - CLignina* - CCeIqusa*
Etpot = Ccelutosa*™ Xet

Les = Sea/ RLSssrF - Hses

Fe = Ccelulosa*™ Ce
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Fc = (Les + Hse3)* Co

Fn = (Les + Hse3)* Cn

Etprod = -5.70 * (% de lignina residual) + Etpot (Adapado de Suares et al., [135])
TOTALsse = Se3 + Hsez + Lez + Fg + Fc + Fn

Cellout = Fc* lcel

Ssssk = (Etpot - Etprod)/ Xet + Clignina* + CHemicelulosa* + Fe

Les = TOTALssr - Cellout- SSssr

Tabla A2.1.5. Licor que ingresa a la Purificacion
Variables  Valor Unidad Descripcion

Les - kg Licor que ingresa a purificacion.
Etr - L Etanol recuperado.
Etrkg) 105 kg Etanol recuperado.
Lsa - kg Vinaza
Variables  Valor Unidad Descripcion
Yp 91 % Rendimiento de la purificacién [80].
Det 0,789 kg/L  Densidad del etanol.
Donde:

EtR = Etprod* Yp
Etrkg) = EtrR™ Det
Lss = Les - Etrkg)
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Consumo energético en la produccion de etanol

Tabla A2.1.6. Tratamiento alcalino

Energia en KWh
Energia para  Pérdidas

M Ti Tf Cp ) 0
(@) (O (C) (ikgoey SHETETIEME (HELE
Bagazo 816 40 100 2 27 4
Aguaenelbagazo 816 40 100 4 57 9
Agua que ingresa 2448 20 100 4 228 34
Reactor 2 3000 20 100 1 51 8
Total (kwh) 417
Vapor (ton) 2,70

a@Masa del reactor considerado.

M: masa que ingresa; Ti: Temperatura inicial; Tf: Temperatura final; Cp: Calor
especifico; Calor latente de vaporizacion C;= 490 (kcal/kg).

EC(kWh) = (Tf — Ti).M.Cp/3600
Energia(kWh) 860
3

Vapor (ton) =

1000 C
Tabla A2.1.7. SFS
. Energia para  Pérdidas
M Ti Tf Cp '
o o o calentamient  (15% de
(kg) (°C) (°C) (KI(kg.°C)) (EC) EC)
Material celuldsico 408 20 50 2 7 7
Agua en el material 408 20 50 4 14 14
Agua a agregar 4182 20 50 4 146 146
Reactor 2 5500 20 50 1 35 35
Total (kwh) 403
Vapor (ton) 0,71

@ Masa del reactor considerado.

M: masa que ingresa; Ti: Temperatura inicial; Tf: Temperatura final; Cp: Calor
especifico; Calor latente de vaporizacion C;= 490 (kcal/kg).

EC(kWh) = (Tf — Ti).M.Cp/3600
Energia(kWh) 860
*
1000 C,

Vapor (ton) =

184



Tabla A2.1.8. Recuperacion

Factor Valor
Concentracion (p/p) 0,02
Etanol recuperado (kg) 105
MJ/kg 2 20,00
Energia 582,5
Perdidas (15% de la energia de recuperacion) 87,4
Total (kwWh) 670
Vapor (ton) 1,18

2 Energia necesaria para recuperar 1 kg de etanol, con la concentracion dada [259]. ® Se
asume vapor a 8 bar y 170°C; Calor latente de vaporizacion C;= 490 (kcal/kg).

Energia(kWh) = F.Ec.Er

Donde F es el etanol recuperado (kg), Er es la energia para recuperar el furfural (MJ/kg)
y Ec es el factor de conversion de MJ a kwWh, Ec=0,28.

Energia(kWh) 860
E 3
1000 C,

Vapor (ton) =

Tabla A2.1.9. Energia total para procesar una tonelada de bagazo

Vapor total 2,62 Toneladas
Energia (kWh) 1490kWh
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Se1

Secado (Al)

Se2

A2.2 - Produccidn de Pellets a partir de bagazo pretratado

Les

l

Ls1

A 4

Se3 Se4 Se5 SS5
Molienda (A2) | Pelletizado (A3) | Enfriado (A4) | Tamizado(A5) |
|—53
Al A2 A3 Ad A5
Se1 816 Se 938 | Ses 938 Ses 881 Ses 881
Le 816 Ls3 57 Ss5 881
Ls 694
Consumo energético (KWh)
485 29 | 41,7 | 0,1 | 0,6

Pellets

186



Tabla A2.2.1. Secado
Variables Valor Unidad Descripcion

Se1 - kg  Bagazo pretratado que ingresa.
Les® - kg  Humedad en el bagazo que ingresa.
Ls - kg  Agua evaporada.
Se2 - kg  Solido que sigue a la molienda.
Parametros Valor Unidad Descripcion
Has 15 %  Contenido de humedad después del secado [208].

a Se asume 100% de humedad.
Donde:
Lsi = Ler*(1-Hsgs)

Se2 = Sel*(1+ HBS)

Tabla A2.2.2. Molienda
Variables Valor Unidad Descripcion

Se2 - kg  Sdlido que ingresa a la molienda.
Ses - kg  Solido que ingresa al pelletizado.
Donde:
Se2 = Se3

Tabla A2.2.3. Pelletizado
Variables Valor Unidad Descripcion

Ses - kg Sélido que ingresa al pelletizado.
Lss® - kg  Agua evaporada en el pelletizado.
Ses - kg  Pellets producidos.

Pardmetros Valor Unidad Descripcion

Hep 8 % Contenido de agua en los pellets después del pelletizado
[208], [209].
& Se asume que el proceso de pelletizado se evapora agua.

Donde:
Lss = Sez - Se1*(1+ Hgp)

Ses = Se1*(1+ Hgp)
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Tabla A2.2.4. Enfriado

Variables Valor Unidad Descripcion
Seq? - kg  Material que ingresa al enfriado.
Ses - kg  Material que sale del enfriando.

2Se asume que el material que ingresa es igual al que sigue al proceso de tamizado.
Donde:

Ses = Ses

Tabla A2.2.5. Tamizado

Variables Valor Unidad Descripcion
Ses® - kg Material que ingresa al tamizado.
Sss - kg Producto final

2Se asume que el material que ingresa es igual al producto final que se obtiene por
tonelada de producto.
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Energia para el proceso de produccion de pellets a partir del bagazo pretratad

Tabla A2.2.6. Secado

Agua evaporada (kg) 694
Energia para evaporar 1 kg de agua (KJ/kg) 2591,9
KJ a kWh 0,00027
Total (KWh) 485

Tabla A2.2.7. Molienda
Energia (kWh) 29,2
Valor determinado tomando como referencia [184], [209]

Tabla A2.2.8. Pelletizado
Energia (kWh) 41,7
Valor determinado tomando como referencia [184], [209]

Tabla A2.2.9. Enfriado
Energia (kwWh) 0,1
Valor determinado tomando como referencia [184], [209]

Tabla A2.2.10. Tamizado
Energia (kwWh) 0,6
Valor determinado tomando como referencia [184], [209]
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Anexo A3 - Produccion de Acido levulinico y Pellets a partir de aserrin

A3.1 - Produccidn de pellets a partir de aserrin pretratado

Se1 Se2 Se3 Ses Ss
Secado (Al) | Pelletizado (A2) Enfriado (A3) .| Tamizado (Ad4) |
_> "
Lel l J.
le I—sZ
Al A2 A3 A4
Set 692 Se2 796 | Ses 747 Sesa 747
le 692 | Lo 48 Sso 747
L1 588
Consumo energético (kKWh)
412 | 41,7 0,1 | 0,6

Pellets
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Tabla A3.1.1. Secado

Variables Valor Unidad Descripcion

Set - kg  Aserrin pretratado que ingresa.
Les® - kg  Humedad en el aserrin que ingresa.
Se2 - kg  Solido que sigue a la molienda.

Ls1 - kg  Agua evaporada.

Parametros Valor Unidad Descripcion

Hes 15 %  Contenido de humedad después del secado[208].

a Se asume 100% de humedad.
Donde:
Lsi = Ler*(1-Hsgs)

Se2 = Sel*(1+ HBS)

Tabla A3.1.2. Pelletizado

Variables Valor Unidad Descripcion

Se2 - kg Material que ingresa al pelletizado.

Ses - kg Pellets producidos.

Ls2 - kg Agua evaporada en el pelletizado.
Parametros Valor Unidad Descripcion

Hep 8 % Contenido de agua después del pelletizado[208], [209].
Donde:

Ls2 = Se2 - Se1*(1+ Hgp)

Se3 = Se1*(1+ Hgp)

Tabla A3.1.3. Enfriado

Variables Valor Unidad Descripcion

Se3® - kg  Material que ingresa al enfriado.
Ses - kg  Material que sale del enfriando.

& Se asume que el material que ingresa es igual al que sigue al proceso de tamizado.

Doénde:

Se3 = Ses
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Tabla A3.1.4. Tamizado

Variables Valor Unidad Descripcion
Seq® - kg  Material que ingresa al tamizado.
Ssa - kg  Producto final.

2Se asume que el material que ingresa al tamizado es igual al producto final que se
obtiene.

Energia para el proceso de produccion de pellets a partir del aserrin de pino
Tabla A3.1.5. Secado

Agua a evaporar (kg) 588
Energia para evaporar 1 kg de agua (KJ/kg) 2591,9
KJ a kWh 0,00027

Total (kwh) 412

pretratado

Tabla A3.1.6. Pelletizado
Energia (kWh) 41,7
Valor determinado tomando como referencia [184], [209]

Tabla A3.1.7. Enfriado
Energia (kwWh) 0,1
Valor determinado tomando como referencia [184], [209]

Tabla A3.1.8. Tamizado
Energia (kwWh) 0,6
Valor determinado tomando como referencia [184], [209]
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A3.2 - Produccién de acido levulinico

SHZSO4 Vsl Le2 Ssto4 Fe Fur <
L — ) lExplosiin de l e Le4| Catalisis éjda s l e Recuperacion (fase
Set — vapor (Al) Evaporacin (A2) (A3) g Extractor (A4) g rica en furfural) (A6)
} ; } L |
Ss1 Ls: Ls Frecup Y . LA
Recuperacion FA
(fase acuosa) (A5)
L53
Al A2 A3 Ad A5 A6
Set 1000 Les 3714 Les 1002 Les 1100,2 Les 1073 Le7 1348
Le1 1000 Ls2 2712| SHzsos 98,2 Fe 1320 Frecup 75 AL 57
SH2s04 30 Lss 998 AF 23
Sa 692 Fur 1268
Lst 692
Leo 2422
Vs1 646
Consumo energético (KWh)
355 | 889 | 160 | - 165 | 7443

aVer apartado 4.3.2 del capitulo 4, los resultados de la simulacion con ASPEN.
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Tabla A3.2.1. Explosion de vapor

| Variables Valor Unidad Descripcion
Se1 - kg  Bagazo seco que ingresa.
Le - kg  Agua que ingresa.
Sh2s04 - kg  Acido sulfirico.
Ss1 - kg  Solido residual filtrado.
Ls - kg  Humedad en el sdlido residual.
Leo - kg  Agua de lavado que ingresa.
Xglu 34 kg  Glucosa solubilizada.
Xgal 20 kg  Glalactosa solubilizada.
Xman 74 kg  Manosa solubilizada.
Xxil 39 kg  Xilosa solubilizada.
Xac 18 kg  Acido acético.
XHMF 10 kg  Hidroximetilfurfural formado.
Les - kg  Licor que ingresa a la evaporacion.
Parametros Valor Unidad Descripcion [145]
RLS 1 Relacion liquido-solido en la explosion vapor [145].
Hpi 100 % 100% de humedad en el pino pretratado.
Yp 69,2 % Rendimiento del proceso [145].
C 3 o Concentracion de &cido sulfurico (sobre aserrin seco)
H2504 0 [145].
Colu 3,4 % Porcentaje de glucosa sobre aserrin seco.
Coal 2 % Porcentaje de galactosa sobre aserrin seco.
Crnan 7,4 % Porcentaje de manosa aserrin seco.
Chmr 1 % Porcentaje de hidroximetilfurfural sobre aserrin seco.
Cxil 3,9 % Porcentaje de xilosa sobre aserrin seco.
Cac 1,8 % Porcentaje de &cido acético sobre aserrin seco.
CL 3,5 Relacion agua de lavado-pulpa seca.
Vsr? 646 kg  Vapor que se condensa en la explosion.

&Ver calculo energético de la explosion de vapor.

Donde:

Let = Sex*RLS
Sh2s04 = CH2s04™Se1
Ss1= Se1™ Yp

Ls1 = Ss1™* Hbi
Le2=Sa™ CL
Xglu= Ser™ Cyu
Xgai= Ser™ Cgal
Xman= Se1* Crnan
Xxit= Se1* Cil
Xac= Ser™ Cac

Xumr= Ser* Chwvr

Les = SertLert+ SHasoat Leot Vsi- Ssi- Lst

194



Tabla A3.2.2. Evaporacion
Variables Valor Unidad Descripcion

Les - kg Licor que ingresa a la evaporacion.
At 167 kg Azucares en el licor.
Hr 128 kg Hexosas en el licor.
Ls2® - kg Volumen a evaporar.
Lea - kg Licor que continda al proceso de poshidrolisis.
Parametros Valor Unidad Descripcion
ClHexosas) 166 g/L Concentracion a la salida del evaporador. [79]

2Se asume que en la evaporacion se elimina el acido acético formado en la explosién de
vapor (Xac). Se considera la densidad del licor igual a 1(kg/L).

Donde:

A= Xgiut Xgart Xmant Xxil

Hr= Xgu+ Xgar+ Xman

Ls2= Le2 — AT / ClHexosas]

Les= Lss- Ls2

Tabla A3.2.3. Catalisis acida

Variables  Valor  Unidad Descripcion

Les - kg Licor que ingresa.
SH2s04 - kg Acido sulfarico que ingresa.
Xiev 57,2 kg Acido levulinico formado.
Xfor 22,7 kg  Acido férmico formado.
Xiur 22,7 kg Furfural formado.
Les - kg Licor que continya al proceso de extraccion.
Parametros Valor  Unidad Descripcion
fiev? 0,65 g/g  Factor para acido levulinico potencial.
fror®® 0,25 g/g  Factor para acido formico potencial.
Fre.La® 0,92 o/ Ea'\c/ltgr para acido levulinico potencial a partir de
P 0,36 o/ Ea'\c/ltgr para acido férmico potencial a partir de
Yo 0.83 o/ Rendimientg en la cqnve_rsic')n de 4cido a partir de
' HMF (levulinico y formico) [126].
Rendimiento en la conversidn de acido a partir de
Yiev 0,6 a/g

hexosas (levulinico y férmico) [260].
Chizso4 98 g/L  Concentracion de acido en el proceso [260].

2Se tiene en cuenta el peso molecular de la glucosa, del 4cido levulinico y el formico. °
Se asume que el acido férmico formado es igual a la cantidad de furfural. Se considera
la densidad del licor igual a 1(kg/L).
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Doénde:

SH2s04= Le3* Chasos

Xiev= H7™* fiev™ Yievt Xume* Xumr*fumr-La*YHvir

Xior= HT™* fror* Yievt Xume*fumr-ra*Yuvre = Xiur

Les = Lesat SHosos

Tabla A3.2.4. Extractor

Variables ~ Valor  Unidad Descripcién
Les - kg Licor que ingresa al proceso de extraccion.
Fe - kg Furfural que ingresa como solvente.
Fase rica en furfural®.
Xiev 57,2 kg  Acido levulinico formado.
Xor 22,7 kg  Acido férmico formado.
Fe-fur 1268 kg Furfural en la fase rica en furfural.
Fase rica en agua®.
XH20 900 kg Agua en el licor de la poshidrolisis.
SHaso4 98,2 kg  Acido sulfurico que ingresa.
Fa-fur” 75,2 kg Furfural en la fase acuosa.
Parametros Valor  Unidad Descripcion
fsolvente 1,2 Relacion solvente-licor en la extraccion.
f Porcentaje de furfural que ingresa como solvente
fur-fur 96 %

que pasa a la fase rica en furfural.

3Se asume que Xiev Y Xror pasan a la fase rica en furfural. ® Se asume que toda el agua
pasa a la fase rica en agua, ademas el &cido empleado en la catalisis y una porcion de
furfural. © Se asume que un 4% del furfural que ingresa a la extraccion y el furfural
formado en la catalisis acida pasan a la fase acuosa.

Donde:

XH20= Les- SH2s04- Xiev- Xsor- Xfur

Frfur= Fe* frur-fur

Fa-fur= Fe* (1‘ffur—fur)+ Xur

Tabla A3.2.5. Recuperacion de la fase acuosa.

Variables Valor Unidad Descripcién
Licor que ingresa a la recuperacion de la fase
Le6 - kg
acuosa.
Frecup - kg Furfural recuperado.
Ls3 - kg Licor residual.
Parametros Valor Unidad Descripcién
fr-fur 99,5 % Furfural recuperado.
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Dénde:
Les= XH20 + SH2soat Fafur
Frecup = Fa-tur™ frtur

Ls3= Les - Frecup

Tabla A3.2.6. Recuperacion de la fase rica en furfural.
Variables Valor Unidad Descripcion
Licor que ingresa a la recuperacion de la fase rica

Ler ) kg en furfural.
AL - kg Acido levulinico recuperado.
AF - kg Acido férmico recuperado.
Fur - kg Furfural recuperado.
Parametros Valor Unidad Descripcion
Fr 100 % Furfural recuperado.
ALr 100 % Acido levulinico recuperado.
AFr 100 % Acido formico recuperado.
Donde:
Le7= Xiev + Xfor + Frfur
AL = Xjev* ALr

AF = Xsor* AFr

Fur= Ff—fur* FR

Energia para el proceso de produccion de acido levulinico a partir de aserrin de
pino

Tabla A3.2.7. Explosion de vapor

Energia para Pérdidas

s Cp calentamiento  (15% de

M (kg) Ti(°C) (°C) (kJ/(kg.°C))

(EC) EC)
Aserrin 1000 25 190 1,6 73 7
Agua 1000 25 190 4,2 192 19
Reactor? 1650 25 190 0,8 57 6
Total (kwh) 355
Calor latente del vapor a 13 bar 471
(kcal/kg)
Conversion de kWh a kcal 860
Vapor (ton)® 0,646

2 Masa del reactor considerado. ° El vapor empleado, ingresa al proceso en la explosion
de vapor.
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M: masa que ingresa; Ti: Temperatura inicial; Tf: Temperatura final; Cp: Calor
especifico; Calor latente de vaporizacion C;= 490 (kcal/kg).

EC(kWh) = (Tf — Ti).M.Cp/3600

Energia(kWh) 860
Vapor (ton) = 1000 * G
Tabla A3.2.8. Evaporacion
M (kg) Energia Energia Perdidas
(kcal) (kWh) (EC) (72,5% de EC)
Vapor necesario 904 443014 515 373
Calor latente del vapor (170°C) 490
Reactor
Total (kWh) 889
Conversion de kcal a kWh
Vapor (ton) 1,56

aSe asume que por cada tonelada de vapor se evaporan tres toneladas de agua. ° Se
asume vapor a 8 bar y 170°C; Calor latente de vaporizacion C;= 490 (kcal/kg).

Energia (kcal) = M.C,
Energia (kWh) = M.C,/860

Energia(kWh) 860
*
1000 C,

Vapor (ton) =

Tabla A3.2.9. Catalisis acida

Energia para Pérdidas

s Cp calentamiento  (15% de

M (kg) Ti(°C) (°C) (kJ/(kg.°C))

(EC) EC)
Licor 1002 50 140 4,2 105 16
Reactor? 1400 25 140 0,8 34 5
Total (kwh) 160
Calor latente del vapor a 13 bar 490
(kcal/kg)
Conversion de kWh a kcal 860
Vapor (ton)® 0,280

& Masa del reactor considerado.
M: masa que ingresa; Ti: Temperatura inicial; T f: Temperatura final; Cp: Calor
especifico; Calor latente de vaporizacion C;= 490 (kcal/kg).

EC(kWh) = (Tf — Ti).M.Cp/3600
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Energia(kWh) 860

Vapor (ton) = 1000 * G

Tabla A3.2.10. Recuperacion de la fase acuosa

Factor Valor
Concentracion (p/p) 0,07
Furfural recuperado (kg) 75
MJ/kg @ 6,9
Energia de recuperacion 143,5
Perdidas (15% de la energia de recuperacion) 21,5
Total (kwWh) 165
Vapor (ton) ° 0,29

2 Energia necesaria para recuperar 1 kg de etanol, con la concentracion dada [259]. ® Se
asume vapor a 8 bar y 170°C; Calor latente de vaporizacion C;= 490 (kcal/kg).

Energia(kWh) = F.Ec.Er

Donde F es el etanol recuperado (kg), Er es la energia para recuperar el furfural
(MJ/kg) y Ec es el factor de conversion de MJ a kwWh, Ec=0,28.

Energia(kWh) 860
3
1000 C,

Vapor (ton) =

Energia total para procesar una tonelada de aserrin.

Vapor total 4,1 Toneladas
Energia (kWh) 2313kWh
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A3.3 - Integracion energética mediante el método pinch

A continuacion, se presentan los detalles de las corrientes seleccionadas para el analisis
pinch.

Tabla A3.1. Detalles de las corrientes seleccionadas para la integracion.

Caudal AH=
Caudal  (m) Cp Ti  Ts m.Cp. AT

Corriente  Tipo (ton/hr)  (kg/s) (KJkg°C) m.Cp (°C) (°C) (kw)?
Cl Caliente 35,6 9,9 1,7 17,2 161 25 2339
C2 Caliente 30,9 8,6 4,186 359 140 25 4130
C3 Fria 28,1 7,8 4,186 32,7 50 140 -2943
C4 Fria 37,8 10,5 1,7 18,3 25 100 -1371
C5 Fria 104,3 29,0 4,186 121,2 25 100 -9092

2 El valor negativo de AH significa que la corriente no entrega calor, sino que debe ser
calentada.
Con los datos determinados de la tabla A3.1 se determinaron los valores de AH para las

corrientes calientes y frias:

AH (corrientes calientes) = 6468

AH (corrientes frias) = 13407

Ademas, realizo el grafico de curvas compuestas segun la metodologia establecida por
Kemp [166]. En la Figura A3.1 se muestran las curvas compuestas con un AT minimo de
10°C.

Graficamente se determind que, para una diferencia minima de temperatura de 10°C, el
calor minimo de enfriamiento (Qe) seria 750 kW. A partir de ese valor es posible

determinar el calor minimo de calentemiento (Qc) y el calor potencial a recuperar (Qr).

A continuacion, se presentan las ecuaciones para determinar el calor minimo de

calentamiento y el potencial que podria recuperarse

Qr = AH(corrientes calientes) — Qe= 5718 kW

Qr = AH(corrientes fias) + Qe — AH(corrientes calientes) = 7688 KW
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Figura A3.1. Curvas compuestas de enfriamiento y calentamiento para las corrientes
seleccionadas.
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Anexo A4 — Modelo cinético de la solubilizacion de xilosa en el bagazo

Tabla A4.1. Datos experimentales del modelo cinético.
Xilanos en el bagazo,
estimado de los datos
Datos experimentales experimentales
Xb = Xx- (XL+AF*(a)+F*(B))
Tiempo  Temperatura X.° AF® F® (Contenido de xilanos

(minutos) (°C) (9) (9) (g) enel bagazo)

0 160,00 0,57 0,00 0,02 23,27
5 160,00 1,20 0,00 0,02 22,71
10 160,00 2,37 0,03 0,03 21,58
20 160,00 4,73 0,06 0,04 19,41
40 160,00 10,81 0,06 0,10 13,97
60 160,00 14,95 0,12 0,20 10,03
90 160,00 17,10 0,16 0,39 7,76
120 160,00 18,10 0,25 0,63 6,30
180 160,00 18,50 0,27 1,52 4,65
240 160,00 17,54 0,68 2,57 2,89
0 170,00 2,61 0,04 0,01 21,39
5 170,00 5,34 0,04 0,03 18,93
10 170,00 8,62 0,09 0,06 15,86
20 170,00 14,08 0,08 0,14 10,98
40 170,00 19,02 0,14 0,44 6,05
60 170,00 20,57 0,18 0,75 4,15
90 170,00 19,67 0,28 1,89 3,10
120 170,00 17,46 0,35 3,17 3,08
180 170,00 12,18 0,50 5,77 3,70
240 170,00 8,25 0,59 7,27 4,87
0 180,00 6,05 0,09 0,00 18,21
5 180,00 11,45 0,14 0,09 13,19
10 180,00 15,75 0,18 0,20 9,15
20 180,00 19,24 0,28 0,50 5,39
40 180,00 18,86 0,43 1,75 3,57
60 180,00 15,73 0,73 3,54 3,00
90 180,00 9,64 0,82 5,86 4,92
120 180,00 6,19 1,06 7,55 4,92
180 180,00 2,68 1,49 9,13 4,61
240 180,00 1,38 1,62 9,30 5,15

Xb: son los xilanos en el bagazo para un tiempo (t); Xx son los xilanos iniciales en el
bagazo (23,8gr sobre 100 gr de bagazo seco); AF: Acido Formico; F: Furfural; (o) factor
de conversion de acido formico a xilanos calculado como el cociente del peso molecular
del xilano sobre el 4cido férmico; (B) factor de conversion de furfural a xilanos calculado
como el cociente del peso molecular del xilano sobre el furfural.  Contenido inicial de
xilanos en el bagazo (% en base seca). ® Concentracion de xilosa, &cido formico y furfural
en el licor.
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Con el objeto de seleccionar una condicion de operacion para la evaluacion de costos,
mediante la determinacion de una relacién entre las condiciones operativas (tiempo de
reaccion y temperatura) de la hidroélisis y la solubilizacion de xilanos. Para ello se cuenta
con datos experimentales que se ajustan a un modelo cinético empleando el método de
maxima verosimilitud, por medio del método de minimos cuadrados no lineales [261].
En la tabla A4.1. se muestran los datos experimentales empleados para la obtencion de
los pardmetros del modelo cinético.

El modelo propuesto es una adaptacion del modelo de primer orden irreversible
desarrollado por Saeman [187]. Este modelo cinético se uso para predecir la autohidrélisis
de xilanos a xilosa (oligémero de xilanos + mondmero) que se degrada a furfural y a otros

productos de degradacion (Ecuacion 2.1, apartado 2.2.2).

k k
Xx—>X—>S

Donde:

Xx: Xilanos en el bagazo (wt. %)

X: Oligomeros y xilosa en el licor equivalentes a xilanos (wt. %)

S: Furfural y &cido formico equivalente a xilanos en el licor residual (wt. %)

wt. %: % en peso en base a bagazo secado al horno

La ecuacion diferencial del modelo de autohidrélisis (Ecuacion 3.1) fue integrada para
expresar analiticamente el contenido de xilanos en el licor residual (Ecuacion 3.5,
apartado 2.2.2).

kl —klt_ —kzt
ekt - ek

X = Xoe_kzt +XX

Donde, X es el porcentaje de xilanos (sobre bagazo inicial seco) en el licor residual para
un tiempo t (h) y Xo es la concentracién inicial de xilanos en el licor (Xo =0 para el

presente estudio); y Xx es el contenido inicial de xilanos en el bagazo.
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Tabla A4.2. Datos empleados para el ajuste de X empleando la Ecuacién 3.5.

t
Temp. Tiempo (t)  Xo X.P XP _
< s @ @ (@ STOwxwr2 )
0
000 2327 057 057 0,00
008 2271 120 253 1,77 0,35
017 2158 237 430 373 0,75
160 033 1941 473 737 6,96 1,39%
067 1397 1081 11,93 1,26
100 1003 1495 14,93 0,00
150 776 17,0 17,49 0,15
200 630 1810 18,60 0,25
300 465 1850 18,69 0,04
400 289 1754 17,64 0,01 4,20
000 2139 261 261 0,00
008 1893 534 706 2,93
017 1586 862 10,47 3,43
033 1098 1408 1505 0,95
170 067 605 1902 1890 0,01
100 415 2057 19,50 1,15
150 310 1967 1843 1,54
200 308 1746 16,80 0,43
300 370 1218 13,68 2,22
400 487 825 1109 8,05 20,71
000 1821 605 605 0,00
008 1319 1145 12,30 0,73
017 915 1575 1579 0,00
033 539 1924 18,29 0,90
067 357 188 16,87 3,97
180 100 300 1573 1395 3,16
150 492 964 108 0,29
200 492 619 739 1,43
300 461 268 389 1,48
400 515 138 205 0,45 12,41

Xb son los xilanos en el bagazo para un tiempo (t). XL son los datos experimentales de
xilanos en el licor. X son los xilanos en el licor del modelo. *Para un mejor ajuste dichos

valores se consideraron como S.

Las constantes cinéticas (ki and k2) se ajustaron empleando el método de estimacion de

méaxima verosimilitud, en particular el de minimos cuadrados no lineales de acuerdo a

Edgar et al., [262] y se determinaron utilizando Solver of Apache OpenOffice Calc 4.1.1

empleando el método del gradiente reducido generalizado no lineal, o por sus siglas en
inglés “GRG” Nonlinear (Tabla A.3.2).
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Con el modelo desarrollado se determiné la energia de activacion Ea y el In(ko) para el

modelo cinético a partir de la ecuacion de Arrhenius (Ecuacion 2.3 y 2.4 del apartado
2.2.2).

k = k,.eFa/RT

Ln(k) = Ln(k,) — ==

Tabla A4.3. Valores de ki y ko para el modelo obtenido.

°K K1 ()
433 1,06 0,09
443 2,86 0,21
453 5,57 0,64

Tabla A4.4. Valores de 1/T y Ln(ky) para el modelo

obtenido.

T (°K) k1 UT Ln(k1)
433 1,06 0,00230947 0,05826891
443 2,55 0,00225734 0,93609336
453 6,11 0,00220751 1,80992677

Tabla A4.5. Valores de 1/T y Ln(kz) para el modelo
obtenido.
T (°K) k2 UT Ln(k2)
433 0,106  0,00230947 -2,244316185
443 0,28 0,00225734 -1,272965676
453 0,738  0,00220751 -0,303811454

Con los datos obtenidos de ki y k2 en la tabla A3.3. se obtienen los valores de Ln(ki) y
Ln(kz2). Representados en las Tablas A3.4. y A3.5. con los datos se elabora la Figura A3.1.
y se determinan rectas de regresion lineal de la forma de la Ecuacion 3.4.
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Recta Ln(K,) Recta Ln(K,)
0,0022 0,00225 0,0023 0,00235

y=-17177x + 39,721
R2=0,9999 ] y=-19028x + 41,694
=

RZ=0,9998

0,0022 0,00225 0,0023 0,00235
1/°K 1/°K

Figura A4.1. Graficas de regresion para las constantes k1 y ko.

E 1
Ln(k) = Ln(k,) — ?a%

Do6nde R=8,31 /

mol.°K

Las ecuaciones de regresion de la Figura A4.1. se pueden escribir de la siguiente forma:
Ln(ky) =-17177*(1/T) + 39,721
Ln(k2) =-19028*(1/T) + 41,694

En la siguiente tabla presentan los resultados del modelo cinético desarrollado.

Tabla A4.6. Resultados del modelo cinético

E,, (KJ/mol) =2 (°K) Ln(ko)
ke 1427 17.177 39,72
k 158,1 19.028 41,69

A continuacion, se presentan las curvas del modelo desarrollado junto con los datos
experimentales (Figura A4.2).
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Figura A4.2. Modelo cinético y datos experimentales de la solubilizacion de xilosa.

Donde “X modelo” son los valores del modelo cinético empleado y “X exp” son los datos

experimentales empleados para realizar el modelo cinético. Se considera que el modelo
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simplificado es suficientemente adecuado a los efectos de la formalizacion del problema
de optimizacidn para la seleccion de las mejores condiciones de operacién como se detalla
en el apartado siguiente.

Para seleccionar las mejores condiciones operativas se procedid a efectuar una
optimizacién del proceso de autohidrolisis. Se considerd para ello una funcién objetivo
Beneficios, considerando Unicamente los costos energéticos por ser éstos los Unicos que
se ven afectados por las variables de decision operativas. Para ello se adopt6 un valor de
la xilosa (1,6 USD/Kkg). El problema de maximizacion resultante es:

max . . Beneficios = Pyroqucto- M1 — Cenergia- E1

ELUWER) = Mo Corom o 4 M. Coomr 4 M. €y 20 4 Pérdid
= Mr-tpr3g00 T "P 3600 T M P 3600 T ) A8

_ t
Pérdidas (kWh) = U.A.AT.M

AT =T;— T;
ml (kg) = X. M,

Pyroaucto (UDS/KQ) es el precio de la xilosa.

m1 (Kg) la cantidad total de xilosa.

Cenergia (USD/KWh) es el costo de la energia, se adopta 0,051.

E1 (KWh) es el consumo energético del proceso.

Cpr, Cp Y Cp son los coeficientes de calor especifico del tanque (1KJ/(kg°C)), agua (4,186
KJ/(kg°C)) y (2 KJ/(kg°C)) bagazo respectivamente.

My, My M, es la masa del tanque (3500 kg), agua (7000 kg) y bagazo (1000 kg)
respectivamente.

U es el coeficiente global de transferencia de calor: 14,7 (W/(m?2.°K) [263].

A es el area del reactor: 56 m? (Valor adoptado, considerando base, tapa y lados).

AT es la variacién de temperatura (°K).

t es el tiempo de operacion (h).

Ty temperatura de la reaccion.
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T; Temperatura de referencia, 20°C.
X es el porcentaje de xilosa sobre bagazo seco, determinado de la Ecuacion 3.5, apartado
2.2.2.

El modelo se implementé en el software GAMS vy se utilizé el solver CONOPT.

Como resultado se obtuvo que el tiempo Optimo de operacién es de 2 horas a una
temperatura de 162°C. En estas condiciones se solubilizaron el 18,3% de los xilanos sobre
bagazo seco, 18,3 gr de xilanos sobre 100 gr de bagazo seco, representaria un 77%
respecto de los xilanos totales iniciales.

Se asume que el rendimiento del proceso se calcula como:

v 100 (gr de bagazo iniciales) — 18,3 (gr de xilanos solubilizados)

P 100 (gr de bagazo iniciales)

Nota: para la estimacion de parametros del modelo, dado que cada experiencia fue

realizada una unica vez, se consider6 como ciertos los valores experimentales obtenidos
(o=1).
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Anexo A5 - Modelo cinético de la solubilizacion de azlcares

Tabla A5.1. Datos experimentales del modelo cinético.
Concentraciones (g/L)

Tiempo
(minutos) 0 30 60 90
Glucosa 0 2,003 3,033 3,019
Galactosa 0 1,979 1,855 1,595
Manosa 0 4,936 6,754 5,930
Xilosa 0 4,002 4,192 3,317
Arabinosa 0 1,087 1,081 0,971
HMF 0 0,040 0,607 1,028
Furfural 0 0,521 4,838 7,081
Hexosas 0 8,918 11,642 10,545
Pentosas 0 5,089 5,273 4,288
Azlcares totales 0 14,007 16,915 14,833

Con el objeto de seleccionar las condiciones optimas de operacion se desarrollé el modelo
cinético de hexosas, pentosas y productos de degradacion. Para ello se cuenta con datos
experimentales que se ajustan a un modelo cinético.

Para ello se emplearon las ecuaciones descritas en el apartado 2.7.1.2. Para determinar
modelos de solubilizacién de hexosas, pentosas y los productos de degradacion (HMF y
furfural).

En las Tablas A5.2 y A5.3 se presentan los modelos ajustados para solubilizacion de

hexosas, pentosas y formacion de HMF y furfural.

Tabla A5.2. Calculos para el modelo cinético de hexosas e HMF.

S= S=
Tiempo Hexp Hmod  (Hexp- Hmod)*2 HMFmod HMFexp (HMFexp - HMFmod)2

0 0 0 0 0 0 0

30 8,92 8,62 0,085 0,20 0,040 0,026

60 11,64 10,95 0,478 0,59 0,607 0,00019

90 10,55 11,41 0,754 1,03 1,028 5,68E-06

t

>'s

to 1,32 0,026
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Tabla A5.3. Calculos para el modelo cinético de pentosas y furfural.

. S= S=
Tlempo PEXP Prmod (Pexp - Pmod)/\2 Fmod Fexp (Fexp - Fmod)/\z
0 0 0 0 0 0 0
30 5,089 5,355 0,07 1,81 0,521 1,67
60 5,273 4,839 0,19 4,46 4,838 0,14
90 4,288 3,476 0,66 6,54 7,081 0,29
t
>s
A 0,92 2,11

Con los datos experimentales obtenidos de la solubilizacion de azlcares y formacion de
productos de degradacion se determinaron las constantes (ki y ko) para el modelo
cinético propuesto. Estas constantes se presentan en la Tabla A5.4.

Tabla A5.4. Valores de las constantes k1 y k2.

Fraccion Cpo (9/L) k1 (min-1) k2 (min-1) a
Hexosas 66,8 0,0405 9E-4 0,19
Pentosas 9,4 0,0448 1.4E-2 1,00
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Anexo A6 — Equipos seleccionados para los esquemas analizados

Tabla A6.1. Produccion de xilitol a partir de bagazo de cafia de azlcar

Precio base Factor Valor Valor actualizado

Proceso gigig'da (millones ﬁ;r;z 'aagtlgal* (millones de Detalles Ref.
de USD)
N Reactor de 53 m®. Acero al
Autohidrolisis - 0,21 2014 2018 0,22 carbono [249]
2018 Evaporador de caida de pelicula
Evaporadorl - 0,20 2014 0,21 con capacidad hasta 14 m?/h. [249]
Acero inoxidable 316
Poshidrélisis i 058 2014 2018 0,61 Reactor con capacidad de 22 1) gy
m?®, acero inoxidable 316
y 2018 Columna de adsorcion para una
Adsorcion i 0.21 ) 0,21 capacidad hasta 14 m®/h [184]
Almacenamient :
0 después de la 19030 0,32 2009 2018 0,35 Tanque de capa(_:ldad de 600 [21]
AP (m?) m3. Acero Inoxidable.
poshidrolisis
., 2018 6 reactores con capacidad de 52
Fermentacion - 0,73 2014 4,62 m3. de acero inoxidable 316 [249]
Alimentacion 353 2018 Para una capacidad de
de '3 0,06 2003 0,08 produccién de 0,3 toneladas de [233]
- (m°/h) -
Fermentacion xilitol por hora.
Almacenamient :
0 después de la 1900 (m?) 032 2009 2018 0,35 Tanque de capacidad de 600 [21]
£ hy m3. Acero Inoxidable.
ermentacion
Adsorcion ) 0,21 i 2018 0,21 Columna de adsorcion para una [184]

capacidad hasta 14 m*/h
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Evaporador2 - -

Cristalizacion - -

0,20

0,65

2014

2018

2018

0,21

1,21

Evaporador de caida de pelicula
con capacidad hasta 14 m?/h.
Acero inoxidable 316

2 evaporadores cristalizadores
con una capacidad 5 m*/h

[249]

[184]

*Para el célculo del valor actualizado se adiciona al valor del equipo un porcentaje que depende del afio de base. Para un afio de base del 2009 se
adiciona un 10% al valor estimado, para un afio de base del 2014 se adiciona un 5% del valor estimado. Estos incrementos fueron estimados

mediante el indice de costos.

Tabla A6.2. Produccion de jarabe de xilosa a partir de bagazo de cafia de azucar

Capacidad Prepio base Factor Va_lor Afio Afio Va_lor actualizado
Proceso base (millones  de (millones base  actual* (millones de Detalles Ref.
de USD) escala de USD)
3.

Autohidrolisis . . . 021 2014 2018 0,22 Reactor de 53 m™ Acero al [249]
carbono
Valor estimado, para una

Poshidrolisis - - - 0,38 2014 2018 0,40 capacidad de 43 m®, acero [249]
inoxidable.

- Columna de adsorcién para una

Adsorcion - - - 0,21 - 2018 0,21 capacidad hasta 14 m¥h [184]
Evaporador de caida de pelicula

Evaporador - - - 0,2 2014 2018 0,21 con capacidad hasta 14 m3/h. [249]

Acero inoxidable 316

*Para el calculo del valor actualizado se adiciona al valor del equipo un porcentaje que depende del afio de base. Para un afio de base del 2014 se

adiciona un 5% del valor estimado. Estos incrementos fueron estimados mediante el indice de costos.
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Tabla A6.3. Produccion de furfural a partir de bagazo de cafia de azUcar

Capacida Pre_cio base Factor Va_lor Afo Afio Va_Ior actualizado
Proceso d base (millones  de (millones base  actual* (millones de Detalles Ref.
de USD)  escala de USD) USD)
e Reactor de 53 m®. Acero al

Autohidrolisis - - - 0,21 2014 2018 0,22 carbono. [249]
Valor estimado, para una

Poshidrolisis - - - 1,09 2014 2018 1,15 capacidad de 43 m®, acero [249]
inoxidable 316.

Almacenamient : 3

odespuésdela 1200 0,636 0,6 007 2009 2018 0,07 Tanque con capacidad de 43 m=.

R (m°) Acero Inoxidable.

poshidrolisis

Columna de destilacion y
18.6 purificacion (para produccion
Destilacion (m3}h) 2,69 0,7 0,15 2003 2018 0,20 de etanol). Con valor de [233]

produccion en 0,3 m® de

furfural por hora.

*Para el calculo del valor actualizado se adiciona al valor del equipo un porcentaje que depende del afio de base. Para un afio de base del 2003 se
adiciona un 35% al valor estimado, para un afio de base del 2009 se adiciona un 10% al valor estimado y para un afio de base del 2014 se
adiciona un 5% del valor estimado. Estos incrementos fueron estimados mediante el indice de costos.
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Tabla A6.4. Produccion de etanol a partir de bagazo de cafia de azucar para una capacidad de 15.000 toneladas de bagazo por afio

Canacid Precio base Factor Valor Afio Afio Valor actualizado
Proceso ad Ft))ase (millones  de (millones base  actual* (millones de Detalles Ref.
de USD) escala de USD) USD)
o Reactor de 11m?, acero
Deslignificacion - - - 0,32 2014 2018 0,34 inoxidable 304. [249]
Tanque de
almacenamiento 1900 Tanque de almacenamiento de
(antes de la (m) 0,64 0,6 0,29 2003 2018 0,31 500 m° [21]
fermentacion)
Alimentador de 3,53 Para una produccion de 0,2
fermentadores (m3/h) 0,26 0.6 0,04 2003 2018 0,06 toneladas de etanol por hora. [233]
6 reactores con una capacidad
3 - -7
SFS ; - - 026 2014 2018 1,61 de 38 m” para sacarificaciony ) gy
fermentacion simultanea. Acero
inoxidable.
Tanque de
almacenamiento 1900 Tanque de almacenamiento de
antes de (m) 0,64 0,6 0,29 2009 2018 0,31 500 m° [21]
destilacion
o - 3
Des_tl_lacu_),n y 18é46 2,96 0.7 0,14 2003 2018 0,19 Para una produccion de 0,24 m [233]
purificacion (m>/h) de etanol por hora.
i4 3
Tamiz molecular 1530 290 0,7 014 2003 2018 0,19 Para una produccion de 0,24 m* )44,
(m>/h) de etanol por hora.

*Para el calculo del valor actualizado se adiciona al valor del equipo un porcentaje que depende del afio de base. Para un afio de base del 2003 se

adiciona un 35% al valor estimado, para un afio de base del 2009 se adiciona un 10% al valor estimado y para un afio de base del 2014 se
adiciona un 5% del valor estimado. Estos incrementos fueron estimados mediante el indice de costos.
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Tabla A6.5. Produccion de pellets a partir de bagazo de cafa de azUcar

Canacid precio base factor Precio Afo Afio Valor actualizado
Proceso ad Ft))ase (millones  de (milliones base  actual* (millones de Detalles Ref.
de USD) escala de USD) USD)
Secador para una capacidad de
Secador - - - 0,157 2014 2018 0,165 2 toneladas himedas de [249]
bagazo.
. Molino para moler una
Molienda - - - 0,477 2014 2018 0,501 tonelada/h de bagazo. [249]
. 6,00 Peletizadora de una capacidad
Pelletizado (ton/h) 0,35 0,85 0,072 2010 2018 0,076 de 1 tonelada/hora. [211]
. 6,00 Cinta enfriadora para una
Enfriado (ton/h) 0,17 0,58 0,058 2010 2018 0,061 capacidad de 1 tonelada/hora. [211]
. 6,00 Tamiz vibratorio para 1
Tamizado (ton/h) 0,0185 0,6 0,006 2010 2018 0,006 tonelada/hora. [211]

*Para el calculo del valor actualizado se adiciona al valor del equipo un porcentaje que depende del afio de base. Para un afio de base del 2010 al
2014 se adiciona un 5% del valor estimado. Estos incrementos fueron estimados mediante el indice de costos.
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Tabla A6.6. Produccion de &cido levulinico a partir de aserrin de pino

Capacida Factor Valor Afo Afo Valor actualizado
Proceso d base Precio base de escala (millones base  actual* (millones de Detalles Ref
de USD)
. Equipo de explosion de vapor
E:p;‘r’s'on 9 o5 onth) 46 0,78 503 2002 2018 6,80 para una capacidad de 28 [264]
P ton/horas de materia prima seca.

Evaporador de caida de pelicula

Evaporacion - - - 0,66 2014 2018 0,69 con una capacidad de 77 m3/h. [249]
Acero inoxidable 316

3

Catdlisis scida - . i 115 2014 2018 2,42 2 reactores de 43 m", acero [249]

inoxidable 316.
3 Extractor con una capacidad de
Extractor (m%) 0,12 0,7 0,96 - 2018 1,04 68 m3. Acero Inoxidable. [184]
I 18,6 Equipo con una capacidad para

Destilacion (m*/h) 2,96 0,7 4,88 2003 2018 6,59 recuperar 38 m* de productos. [233]

Destilacion . .

para recuperar o0 2,96 0,7 304 2003 2018 0,86 Equipo con una capacidad de )55

Furfural (m>/h) 2,1m° de furfural por hora.

Almacenamie

nto de,spges de 1920 0.64 0,60 0,18 2009 2018 0.20 Depoglto con una capacidad de [21]

la catalisis (m?®) 231m

acida

*Para el calculo del valor actualizado se adiciona al valor del equipo un porcentaje que depende del afio de base. Para un afio de base del 2002 y
2003 se adiciona un 35% al valor estimado, para un afio de base del 2009 se adiciona un 10% al valor estimado y para un afio de base del 2014 se

adiciona un 5% del valor estimado. Estos incrementos fueron estimados mediante el indice de costos.
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Tabla A6.7. Produccion de pellets a partir de aserrin de pino

Capacidad Precio base factor Precio Afio de Afo Precio actual
Proceso bas% (millones  de (millones base  actual* (millones de Detalle Ref.
de USD)  escala de USD) USD)
Secador para una capacidad de
Secador - - - 1,18 2014 2018 1,24 42 toneladas himedas de [249]
aserrin.
. 6 Peletizadora de capacidad de 21
Pelletizado (ton/h) 0,35 0,85 1,01 2010 2018 1,06 tonelada/hora. [211]
. 6 Cinta enfriadora para una
Enfriado (ton/h) 0,17 0,58 0,35 2010 2018 0,37 capacidad de 21 tonelada/hora. [211]
. 6 Tamiz vibratorio para 21
Tamizado (ton/h) 0,0185 0,6 0,04 2010 2018 0,04 tonelada/hora. [211]

*Para el calculo del valor actualizado se adiciona al valor del equipo un porcentaje que depende del afio de base. Para un afio de base del 2010 al
2014 se adiciona un 5% del valor estimado. Estos incrementos fueron estimados mediante el indice de costos.

218



Tabla A6.8. Inversion de capital para la produccion de tableros MDF a partir del
bagazo de cafa de azlcar.

Planta de referencia

Costo (millones de USD) 522
Capacidad (m®/afio) 110.0002
Factor de escala 0,64°
Consumo por m? producido (MWh) 1,362

3Valor adoptado de Taupier y Bugallo [200].?Valor intermedio asumido de Seider [167].

Escala Deseada

Bagazo procesado en autohidrélisis (ton) 15.000
Bagazo pretratado disponible por cada tonelada de bagazo pretratado

(kg) 816
Densidad del MDF (kg/m?®) 7402
Rendimiento en la produccion (%) 80°
Precio de venta (USD/m?) 3202
Capacidad de produccion (m®/afio) 13.249¢

Inversion necesaria

Inversion de capital (millones de USD) 18°
Capacidad de produccion por hora (m°) 1,9
Consumo energético (MWh) 2,6

#Valor adoptado de Taupier y Bugallo [200]. “Valor adoptado de Taupier y Bugallo
[200], debido a la pérdida de material del desmedulado que se realiza en la produccion
de tableros MDF. Valor estimado teniendo en cuenta el volumen de bagazo inicial, la
cantidad de bagazo pretratado disponible por tonelada de bagazo inicial, la densidad
del tablero MDF y el rendimiento adoptado. Al valor estimado con la ecuacion 2.14
del apartado 2.10 se le adiciona un 35% del valor determinado para actualizar el valor
de referencia del afio 2000.
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Tabla A6.9. Inversion de capital para la generacion de energia a partir del bagazo de
cafa de azUcar.

Planta de Referencia
Inversion de referencia (millones de USD) 652
Capacidad (ton de biomasa/hora) 238°
#Valor adoptado de Humbird et al., [21]

Escala deseada

Bagazo pretratado (ton/afio) 12240
Bagazo pretratado (ton/h) 1,8
Factor de escala 0,64°
Inversion estimada (millones de USD) 3,07°
Poder calorifico del bagazo (kJ/kg) 75004
Rendimiento de la generacion (%) 72°
Energia generada (MWh) 2,7

b\/alor intermedio asumido de Seider [167]. ¢Al valor estimado con la ecuacion
2.14 del apartado 2.10 se le adiciona 10% del valor determinado para actualizar
el valor de referencia del afio 2009. ¢ Valor estimado de Sugartech [265] (para
el bagazo con un contenido de humedad del 50%). ® Rendimiento adoptado de
Dias et al., [134].
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8. PROYECTOS DONDE SE DESARROLLO
LA PRESENTE TESIS DOCTORAL
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Titulo del proyecto: ValBio-3D-Valorization of residual biomass for advanced 3D
materials

Entidad Financiadora: Secretaria de Gobierno de Ciencia, Tecnologia e innovacion
productiva (SGCTIP), Ministerio de Educacion, Cultura y Tecnologia

Investigador responsable: Dra. Maria Cristina Area

Monto subsidio: 25.000 euros

Fecha de vigencia: 2017-2019

Titulo del proyecto: Tecnologias de fraccionamiento y separacion-purificacion de
subproductos en biorrefinerias de residuos agro y forestoindustriales

Entidad Financiadora: Consejo Nacional de investigaciones técnicas y cientificas
(CONICET)

Investigador responsable: Dra. Maria Cristina Area

Monto subsidio: 150.000 pesos

Fecha de vigencia: 2016-2018

Titulo del proyecto: Biorrefineria a partir de residuos de la industrializacién primaria de
la madera

Entidad Financiadora: Facultad de Ciencias Exactas, Quimicas y Naturales. Secretaria
de Gobierno de tecnologia e innovacion productiva (SGCTIP), Ministerio de educacion,
cultura, ciencia y tecnologia

Investigador responsable: Dra. Maria Cristina Area

Monto subsidio: 180.000 pesos

Fecha de vigencia: 2013-2016

Titulo del proyecto: Biorrefineria a partir de residuos de la industrializacion primaria de
la madera

Entidad Financiadora: Consejo Nacional de investigaciones técnicas y cientificas
(CONICET)

Investigador responsable: Dra. Maria Cristina Area

Monto subsidio: 90.000 pesos

Fecha de vigencia: 2013-2015
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