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Resumen

La preocupacion mundial por la disminucién de las reservas de combustibles fésiles, por el
aumento de los precios del petroleo y por el incremento de los gases de efecto invernadero ha
atraido el interés cientifico al uso y produccién de los biocombustibles, principalmente el etanol
y el biodiesel, como alternativas renovables a los combustibles fosiles. El uso de bioetanol,
reduce el impacto ambiental generado por las emisiones de gases de efecto invernadero. Los
materiales lignocelul6sicos (MLC) son unas de las fuentes méas importantes para producir etanol
combustible. En Cuba, el arbol de la Jatropha curcas ha recibido considerable atencion como
una fuente alternativa de combustible, sus semillas se utilizan para produccién de biodiesel y la
céascara de su fruto es MLC rico en carbohidratos con potencialidad para utilizarse como materia
prima en la produccion de bioetanol. Es con esta perspectiva que se realiza este trabajo de tesis.
Para su desarrollo, se hace una sintesis preliminar del mismo siguiendo las metodologia de
sintesis de Seider. Se utiliza el simulador ASPEN HYSYS para la simulacion y se disefian los
equipos principales del proceso. Se logra producir 1050 hL/afio de etanol a 99,7% Yy el analisis
economico de la planta no es prometedor debido a que se lograr una pérdida de 3 377 599,13 $
/afio. El valor actual neto (VAN) - 965 013 161,87 $/afio es negativo y no se logra recuperar la

inversion en los 15 afios de vida util del proceso.



Abstract

Worldwide concerns on the diminishing reserves of fossil fuels, increase in oil prices and
emission of greenhouse gases (GHG) has brought about scientific interest in the production and
use of biofuels, mainly ethanol and biodiesel, as renewable alternatives for fossil fuels. The use
of bioethanol reduces the adverse environmental impact caused by emission of GHG.
Lignocellulosic materials are important raw materials for the production of fuel ethanol. In Cuba,
there is an increasing interest on Jatropha curcas plant as a source of biofuels. Its seeds are used
for production of biodiesel and the shells of its fruits, rich in carbohydrates, can be used as a raw
material for the production of fuel ethanol. It is with this perspective that this investigation
project was carried out. Firstly, synthesis of the case base; production of bioethanol from shells
of J. curcas fruits was carried out using Seider’s methodology. Then simulation of the process
was realized in ASPEN HYSYS process simulator and design of main process equipment was
also carried out. An annual production volume of 1050 hL of ethanol, at 99, 7% concentration
was achieved. Economic analysis of the process demonstrated that it is not economically feasible
to invest on this project as a total loss of 3377599, 13 was obtained, Net Actual Value is negative
(-965013161, 87) and the inversion made is not recovered in 15 years, which is the plant’s life

span.
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Introduccion

Mas del 80% de la energia empleada para satisfacer la demanda energética en las sociedades
modernas se obtiene a partir de loa combustible fosiles (Tikkanen et al., 2009). Un problema adn
més alarmante que la rapida disminucién de las reservas de petrdleo, gas y carbon, es la
liberacion a la atmosfera de grandes cantidades del didéxido de carbono generadas por el consumo
de dichos combustibles (Bayrakci y Kocar, 2014). Las consecuencias de este proceso se ven
reflejada en el calentamiento climéatico y en la contaminacion de los hébitas humanos. Para
alcanzar una economia y un bienestar sostenibles, es necesario reemplazar los combustibles
fosiles por fuentes de energias limpias e ilimitadas y que aseguren una emision neutra de carbono
(Tikkanen et al., 2009).

Segun Singh et al., (2014), la biomasa lignocelulésica estd mas apta para su conversion a etanol
que para producir otros biocombustibles como el biogas y biodiesel, debido a que el bajo
contenido de aceite en este tipo de biomasa implica una produccion de biodiesel no factible
econdmicamente. Otra razon es debido a que el biogéas es mayormente usado para generacién de

electricidad y energia térmica pero no como combustible de automoviles.

El etanol es el biocombustible méas usado a nivel mundial y puede ser usado en forma puro o
como aditivo en la gasolina (Mood et al., 2013). Actualmente la produccién de etanol es
mayormente a partir de la cafia de az(car y de maiz, pero estos sustratos son fuente de alimentos,
por lo que compite con la alimentacion humana, aspecto no ético. Por otra parte, los materiales
lignocelulésicos son una fuente prometedora para produccién de bioetanol debido a que son
abundantes, de bajo costo y sin afectacion a la cadena alimenticia (Romani et al., 2014; Bayrakci
y Kogar, 2014).

A pesar de ser los materiales lignocelulosicos la fuente renovable mas abundante en la superficie
de la tierra, su estructura quimica altamente compleja ofrece una gran resistencia al ataque
biologico y quimico (Cardona y Sanchez, 2007; Souza et al., 2014). Por lo que se requiere de
una etapa de pretratamiento en proceso de produccion de etanol a partir de los materiales
lignocelulésicos para facilitar la accesibilidad las enzimas a celulosa. Otras principales etapas en
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el proceso de la obtencion de etanol combustible son: produccion de enzimas, hidrolisis

enzimatica, fermentacion y destilacion y deshidratacion de etanol Bayrakci y Kocar, 2014).

El etanol tiene varias propiedades favorables como son: alto nimero de octano, amplio rango en
los limites de inflamabilidad, alta velocidad de llama y mas calor de vaporizacion que la
gasolina. Estas propiedades permiten una mayor relacién de compresion y menor tiempo de
combustion, lo cual es ventajoso desde el punto de vista de la eficiencia teérica en comparacion

con la gasolina en motores de combustion interna (Balat et al., 2008; Yu et al., 2008).

En Cuba, el arbol de la Jatropha curcas ha recibido considerable atenciébn como una fuente
alternativa de combustible en zonas rurales, debido a que sus semillas producen un aceite no
comestible (Rodriguez y Soler, 2007), el cual mediante reaccion quimica puede ser convertido en
biodiesel. Diferentes proyectos de investigacion estdn siendo desarrollados para evaluar el
cultivo, la extraccion de aceite, sus propiedades termoquimicas, las tecnologias de produccion de
biodiesel y los subproductos de esta oleaginosa. El proyecto BIOMAS-Cuba, dirigido por la
Estacion Experimental de Pastos y Forrajes: “Indio Hatuey”, es el centro de todas estas

investigaciones.

El aumento de la produccion de biodiesel a partir de las semillas del fruto de J. curcas traerd
consigo un incremento de los volumenes de cascara residual. Una hectarea de J. curcas puede
generar hasta 5-12 toneladas de las cascaras (Kumar, 2003 citado por Garcia et al. 2014).
Actualmente, entre las formas propuestas para manejar tanto residuo estan: 1-quemarse para
producir energia térmica debido a su alto valor caldrico de unos 16-17 kJ/kg (Kratzeisen y
Miiller, 2009 citado por Garcia et al. 2014), 2-produccion de carbon activado (Ramakrishnan and

Namasivayam, 2014) y 3- produccion de biogas (Sotolongo, 2015).

Las cascaras son materiales lignocelulésicos, ricos en carbohidratos con potencialidad para
utilizarse como materia prima para la produccion de bioetanol (Garcia et al., 2014 y Martin,
2014). Actualmente no se dispone de ninguna tecnologia que procese esta materia prima para la
produccion de etanol.
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Por lo antes dicho, se plantea como Problema Cientifico:

¢ Sera factible econémicamente producir etanol combustible a partir de la cascara del fruto de la

Jatropha curcas?

La Hipotesis usada para darle solucion al problema seria:
Si se crea la secuencia de operaciones del proceso de produccion de etanol a partir de la cascara
del fruto de J. curcas, sera posible desarrollar el caso base de un proceso de produccién de este

biocombustible, factible técnica y econdmicamente.

El Objetivo General del trabajo de Tesis es:
Desarrollar el caso base de una tecnologia de produccion de etanol combustible a partir de la
cascara del fruto de Jatropha curcas.

Para darle el cumplimiento al objetivo propuesto se desarrollaran los siguientes

Objetivos especificos:

1. Estudiar las tecnologias de produccion de etanol existente en la bibliografia que permitan
seleccionar las operaciones unitarias a ser usadas en la elaboracion del caso base.

2. Realizar la sintesis y simulacion del proceso de produccion de bioetanol a partir de las
cascaras de frutos de Jatropha curcas.

3. Dimensionar el equipamiento tecnologico principal.

4. Determinar la factibilidad econémica del proceso de produccion de etanol combustible a

partir de cascara del fruto de J. curcas.
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Capitulo I: ANALISIS BIBLIOGRAFICO

Introduccion.

En este capitulo se analizan el desarrollo y las perspectivas del uso de los biocombustibles, las
caracteristicas generales y composicién quimica de los materiales lignoceluldsicos, se describe la
produccion de bioetanol a partir de los materiales lignoceluldsicos, asi como se compara
diferentes tecnologias de produccion de etanol. Para cumplir estos objetivos se realiza una
busqueda bibliografica en las Bibliotecas Cientifico-Técnicas, la Biblioteca Virtual de la
Facultad de Ingenierias de la Universidad de Matanzas, asi como en diferentes bases de datos
remotas, disponible en internet y articulos de la web of Science especializados en el tema.

1.1 Los biocombustibles. Actualidad y visién estratégica.

Los biocombustibles son combustibles derivados de la biomasa. El empleo de los
biocombustibles en el transporte automotor contribuye a incrementar la seguridad energética,
permite reducir las emisiones de gases toxicos a la atmdsfera y potencia el desarrollo local
(Lopez, 2013). El bioetanol y el biodiesel son los biocombustibles mas comunes que se emplean

en el sector de transporte (Ho et al., 2014; Lennartsson et al., 2014).

Los Estados Unidos y Brasil son los dos mayores productores y exportadores de etanol en el
mundo. Estados Unidos lo produce a partir de maiz y Brasil a partir de cafia de azlcar
(Lennartsson et al., 2014). Desde el 2010, los productores de maiz en los Estados Unidos v el
limitado crecimiento en el mercado doméstico de etanol, llevaron a que este pais se convirtiera
en el principal exportador de etanol (NOTIETANOL, 2014c). Mientras que el prondstico para el
biodiesel se ha incrementado ligeramente, se espera que la produccion del 2020 sea de 33 mil
millones de litros (NOTIETANOL, 2014b).

En el cuarto trimestre del 2013, Brasil tuvo una cosecha cafiera récord y una mayor produccion
de etanol. Sin embargo, las importaciones de los EEUU de Brasil cayeron en 95% comparadas
con las del cuarto trimestre del 2013, cuando la sequia en los EEUU provoc6 que la produccion
doméstica bajara de nivel (NOTIETANOL, 2014c).
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La produccion brasilefia de etanol de segunda generacion (2G), a partir de la biomasa de cafia de
azucar, debera llegar a 130 mil millones de litros en 2015, colocando al pais como el
“protagonista” en la fabricacion mundial de biocombustible (NOTIETANOL, 2014c).

Se reporta en NOTIETANOL (2014b) que en el afio 2013 la produccion de bioetanol en
Argentina ascendid hasta un récord de 473,6 mil millones de litros frente a los 252,5 mil
millones de litros del 2012, de los cuales el 64% lo produjeron los procesadores de cafia de
azucar mientras que el 36% restante lo produjeron tres productores de bioetanol a partir de

cereales.

De los paises africanos, diez ya adicionan biocombustibles al combustible fosil. Naciones como
Angola, Kenia y Malawi utilizan el E10, que es la mezcla de 10% de etanol en la gasolina,
mientras Etiopia y Sudan adoptaran el E5. Mozambique, Nigeria, Zimbabwe y Africa del Sur
proyectan la adopcién de una mezcla obligatoria para mediados de 2015 (NOTIETANOL,
2014c).

1.1.1 Etanol combustible.

El bioetanol es un combustible oxigenado liquido que se produce a partir de diferentes biomasas
y tecnologias de conversion. Es un combustible alternativo muy atractivo debido a que proviene
de biorecursos. La presencia de oxigeno en bioetanol mejora la combustion, por lo tanto se
reduce las emisiones de hidrocarburo, monéxido de carbono y de particulas muy finas. Entre los
aspectos negativos se tiene que al ser oxigenado, este tiende a aumentar los niveles de emision

de los 6xidos de nitrgeno (Balat et al., 2008).

El etanol tiene varias propiedades favorables como son: alto nimero de octano, amplio rango en
los limites de inflamabilidad, alta velocidad de llama y mas calor de vaporizacion que la
gasolina. Estas propiedades permiten una mayor relacion de compresion y menor tiempo de
combustion, lo cual es ventajoso desde el punto de vista de la eficiencia tedrica en comparacion

con la gasolina en motores de combustion interna (Balat et al., 2008; Yu et al., 2008).

El nimero de octano influye en la propiedad antidetonante del combustible. El etanol puro tiene
116 y 129 como numeros de antidetonante y de octano respectivamente (Rutz y Janseen, 2007).



-
;"%

) Capitulo |

4}

:,;;\_"

El nimero de octano es una medida de la calidad de un combustible, por lo que altos valores del

mismo, son preferidos en los motores de combustion interna (Balat et al., 2008).

El rendimiento energético de etanol es un tercio menor que el que posee el petréleo. Un litro de
etanol sustituye alrededor de 0,65 litros de petroleo, esto se debe a las diferencias entre los
valores caloricos de los dos combustibles. El contenido energético de petrdleo es de 32,5 MJ/L y
21,25 MJ/L de etanol. Otras desventajas que representa el etanol son: menor presion de vapor
que la gasolina, accién corrosiva, baja luminosidad de Ilama y miscibilidad en agua (Rutz y
Janseen, 2007).

El etanol puede ser usado como un combustible puro o en mezclas con la gasolina. La mas
comun mezcla es conocida como E85, la cual contiene 85% de etanol y 15% de gasolina (Mood
et al., 2013). En Brasil, el etanol es derivado de cafia de azlcar y la mezcla de etanol y gasolina
es conocida como Gasohol (24% de bioetanol y 76% de gasolina). En varios estados de los
Estados Unidos de América, una pequefia cantidad de bioetanol es mezclado con la gasolina
(E10). Algunos vehiculos de combustible flexible pueden usar mezclas de combustible con alto
contenido de bioetanol, hasta un 85% de etanol (E85) (Balat et al., 2008).

Ho et al., (2014) reportan que el etanol comercial (E10), logra disminuir el uso de la gasolina

por un 6% Yy reduce emisiones de gases de invernadero por 2%.
1.1.2 Materiales para produccion de bioetanol.

Se puede producir el etanol a partir de diversidad de materias primas, como son: (i) de los
granos de maiz, de trigo y de cebada, (ii) de la sacarosa en forma de cafia de azUcar y azUcar de

remolacha o de melazas, (iii) a partir de los materiales lignocelulésicos (Urbanchuk, 2010).

Actualmente mas de 90% de todo el etanol producido en los EE.UU es a partir de los granos de
maiz. Sin embargo, en Brasil y Australia la principal materia prima es la sacarosa de cafia de
azucar, mientras que en Europa se utiliza la sacarosa de remolacha para la produccion de etanol
(Urbanchuk, 2010).

La produccion del etanol a partir de materias primas amilaceas y azucaradas se considera como

proceso de primera generacion y es un proceso que se ha desarrollado a través de los afios. Sin

6



R
:(%
4}

ar2

Ny, Capitulo I

embargo, se cuestiona la viabilidad de este proceso a largo plazo porque se necesitard un
incremento en tierra cultivable y causaria un aumento significativo en los precios de los
alimentos, que resultaria en la inseguridad alimentaria (Joshi et al., 2012; Lennartsson et al.,
2014; Bayrakci y Kocar, 2014).

Se estima que el proceso de produccion de etanol de primera generacion no puede satisfacer la
demanda energética global. Por lo consiguiente, el proceso de produccién de etanol 2G gana
espacio, para lo cual los materiales lignoceluldsicos juegan un papel primordial, pues sirven

como materias primas para su produccion (Joshi et al., 2012; Duque et al., 2014)

Los materiales lignoceluldsicos estan altamente disponibles y el uso de ese tipo de materia prima
contribuird positivamente a la seguridad energética y alimentaria, y al fomento de la economia
rural (Lopez, 2013). Los materiales lignoceluldsicos, fundamentalmente en forma de residuos
agricolas, forestales y de cultivos energéticos, son el recurso renovable méas abundante del
planeta (Purwadi, 2006; Almeida y Hahn-Hégerdal, 2009).

1.2 Caracteristicas generales y composicion quimica de los materiales lignocelulosicos.

A pesar de ser los materiales lignocelulésicos la fuente renovable mas abundante en la superficie
de la tierra, su estructura quimica, altamente compleja ofrece una gran resistencia al ataque
biol6gico y quimico (Cardona y Séanchez, 2007; Souza et al., 2014). La lignocelulosa esta
compuesta de celulosa, hemicelulosa y lignina. Las composiciones varian en dependencia de la
especie de planta (Almeida y Hahn-Hagerdal, 2009), por ejemplo, la madera dura tiene alto
contenido de la celulosa, mientras la paja de trigo posee alto contenido de hemicelulosas. Entre
las principales materias primas lignoceluldsicas se encuentran los cultivos energéticos, el papel
reciclado, los residuos forestales, los desechos agricolas e industriales, asi como los residuos

s6lidos urbanos (Purwadi, 2006).

1.2.1 Composicion quimica de los materiales lignocelulésicos.

Los materiales lignocelulosicos, ademas de estar formado por celulosa, hemicelulosas y lignina

poseen sustancias extractivas en agua y etanol, asi como minerales.



R
:(%
4}

ar2

Ny, Capitulo I

La celulosa es el componente principal en las paredes celulares de las plantas superiores, su
contenido varia entre 36 -51% de masa seca. Por otra parte, el contenido de hemicelulosas varia
entre 15 - 30% de masa seca y la lignina 20 -25% del material seco. El contenido de extractivos
no suele ser superior a 3- 4%. Mientras que las cenizas solo alcanzan el 1% en la mayoria de los
materiales (Joshi et al., 2012; Mood et al., 2013).

Celulosa.

La celulosa, el polimero biosintético mas abundante en la naturaleza, es el componente
mayoritario de los materiales lignocelulésicos y es la base estructural de las células vegetales.
Ademas, presenta gran importancia economica debido al aprovechamiento tecnoldgico que se
hace de ella. La celulosa es un homopolisacarido lineal, compuesto por unidades de B -D-
glucopiranosa unidas entre si por enlaces glicosidicos 1- 4. Su grado de polimerizacion depende
del tipo de planta y normalmente se encuentra entre 2 000 - 27 000 unidades de glucosa (Fengel
y Wegener, 1989; Sjostrom, 1993 citado por Lopez et al. 2013). Las unidades de glucosa
presentes en los extremos de la molécula de celulosa presentan un grupo adicional respecto a las
unidades internas. El grupo hidroxilo (OH") situado en el C; presenta propiedades reductoras, y el
grupo OH" localizado en el C4 es un grupo hidroxil-alcohol y en consecuencia, no reductor
(Nyawanga, 2012).

Lignina

La Lignina es el polimero mas abundante en compuestos organicos después de la celulosa, juega
un importante rol en la fortaleza de la estructura de la madera, actuando como goma entre las
fibrillas de celulosa y las hemicelulosas, y su estructura tridimensional de polimeros aromaticos

esta constituido por unidades de fenil-propano (Alkasrawi, 2004).
Hemicelulosas

En contraste con la celulosa, que es un homopolisacarido lineal, las hemicelulosas son
heteropolisacaridos ramificados. Las hemicelulosas, al igual que la celulosa son materiales de
soporte en la pared celular. Las hemicelulosas se hidrolizan facilmente por acidos con formacion

de sus azlcares componentes: D-glucosa, D-manosa, D-galactosa, D-xilosa, L-arabinosa y
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pequefias cantidades de L-ramnosa, y de los acidos D-glucurénico y 4-O-metil-D-glucurénico y
D-galacturonico. EI grado de polimerizacion de las hemicelulosas es de solo 200 (Balat et al.,
2008).

Pentosas Hexosas Acidos hexourdnicos Desoxi-hexosas
CH,OH COOH
Q OH o OH o OH HO OH
HO HO II HO |=
OH OH OH OH OH
S -D-xilosa [ -D-glucosa Acido 8 -D-glucurénico o - L-ramnosa
COOH
CH,OH
HO Q  OH 2 Q OH
H,CO OH HO
HO
OH OH OH OH
& - | -arabinopiranosa [ -D-manosa Acido @ -D-4-0-metilglucurénico a -1 -fucosa

Figura 1.1 Unidades constituyentes de las hemicelulosas.
Fuente: Pérez et al. (2002) citado por Nyawanga, (2012).

Extractivos

Los extractivos son constituyentes no estructurales de la madera, ya que son casi exclusivamente
compuestos extracelulares y de baja masa molecular con la excepcion de algunos polisacaridos.
Estos compuestos estan presentes en los exudados que se forman en los arboles como respuesta
al dafio mecanico o al ataque por insectos u hongos. El color y el olor de la madera estan
determinados por la presencia de sustancias extractivas. Los extractivos tienen importancia para
aplicaciones tecnicas y constituyen una materia prima muy valiosa para la produccion de
sustancias organicas. Ademas, juegan un papel importante en los procesos de pulpeo y de

fabricacion de papel (Rowell, 2005 citado por Triana, 2011).
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1.3 Produccidn de etanol a partir de materiales lignocelulosicos (MLC).

El proceso de produccion de etanol a partir de los MLC es parecido a su produccion estandar,
pero con la diferencia de que existe una etapa adicional, el pre-tratamiento. Los materiales
lignoceluldsicos son dificiles de hidrolizar lo cual hace necesario modificar sus estructuras
fisicas y quimicas para facilitar la accesibilidad de las enzimas a la celulosa (Sassner et al., 2008;
Scott et al., 2013).

Hay cinco etapas principales de produccion de etanol a partir de MLC: (i) pretratamiento, (ii)
cultivacion y activacién de microorganismos, (iii) fermentacion, (iv) destilacion y (v)
deshidratacion. El pretratamiento es la etapa mas dificil del proceso, por otra parte la
fermentacion la etapa principal del proceso. Estas etapas deben ser bien planificadas para evitar
problema de contaminacion (Bayrakci y Kocgar ,2014).

El pretratamiento puede ser fisico, quimico, biol6gico, térmico o una combinacion de ellos
(Singh et al., 2014). El pretratamiento fisico se lleva a cabo mayormente para aumentar el area
superficial de los MLC. A continuacién, se aplica un tratamiento con acidos diluidos,
concentrados o alcalis segun las caracteristicas especificas de cada MLC. Durante el proceso de
hidrolisis, la celulosa es convertida a glucosa, reaccion que puede ser catalizada por &cidos
diluidos, &cidos concentrados o por las enzimas (Taherzadeh y Karimi, 2007a). En la
fermentacion, los microorganismos (bacterias y levaduras), convierten los azucares obtenidos en
la etapa anterior a etanol. Una vez concluida la fermentacion se destila el mosto con la idea de
extraer el etanol contenido en él. A continuacion, se deshidrata si se va emplear como
combustible. La recuperacion de coproductos, la generacion de vapor y electricidad, el
tratamiento de aguas residuales y, eventualmente, la produccion de enzimas son otras etapas

componentes del proceso (Taherzadeh y Karimi, 2007b citado por Lépez, 2013).
1.3.1. Pretratamiento

La clasificacion de los diferentes métodos de pretratamiento estd basada en las fuerzas que se
emplean o energia que se consume en el proceso de tratamiento. Actualmente, las
investigaciones sobre los meétodos de pretratamiento estdn enfocadas en identificacion,

evaluacion, desarrollo y demostracion de métodos prometedores que permiten la subsiguiente
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hidrolisis enzimética de la biomasa tratada con menor dosis posible de enzimas y un menor
tiempo de bioconversion. Ademas de ser considerado como un proceso importante en la
bioconversion de etanol, el pretratamiento de la biomasa es la segunda unidad mas costosa del
proceso (Alvira et al., 2010).

Los materiales lignocelulésicos tienen composiciones quimicas-fisicas diferentes, por lo que es
necesario usar un método de pretratamiento adecuado para cada materia prima a utilizar.
Ademas, el uso de un tipo de tratamiento tiene un impacto significativo en los procesos
subsiguientes en términos de digestibilidad de la celulosa, generacion de compuestos toxicos,
demanda energética y en el tratamiento de las aguas residuales (Alvira et al., 2010).

Segln Zaldivar et al. (2001); Prasad et al. (2007) y Singh et al. (2014), los requisitos para
realizar un pretratamiento ideal de los materiales lignocelulésicos son: (i) producir fibras activa,
(i) producir pentosas en forma no degradada, (iii) no conducir en la produccion de compuestos
inhibidores de la fermentacion, (iv) usar reactores de tamafio razonable/moderado o de costo

moderado, (v) tener un alto nivel de simplicidad.

Alvira et al.(2010), ademas plantean que:(i) debe permitir la recuperacién de la lignina y otros
compuestos en la corriente de purga para su conversion a co-productos de valor agregado.(ii) la
demanda energética para un método de tratamiento debe ser baja y/o ser compatible con la

integracion energética.
Métodos biolégicos.

Los métodos de pretratamiento bioldgicos emplean diferentes especies de hongos para degradar
lignina, hemicelulosa y pequefias cantidades de celulosa (Sanchez, 2009 citado por Alvira et al.,
2010). La degradacion de la lignina por el hongo de la podredumbre blanca es el método mas
efectivo para el pretratamiento biolégico de los materiales lignoceluldsicos. En este método de
pretratamiento el tamafio de la biomasa, el contenido de la humedad, tiempo de pretratamiento y
la temperatura influye en la degradacion de la lignina y en la hidrdlisis enzimatica, (Mood et al.,
2013). El empleo de métodos biologicos tiene ventajas como: la baja demanda energética, bajo

costo de inversion y las condiciones del medio son suaves, libres de sustancias quimicas.
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Las desventajas de los métodos bioldgicos son : (i) EI proceso es muy lento, requiriéndose un

tiempo de residencia de 10 -14 dias, (ii) Requieren condiciones adecuadas para el crecimiento de
los microorganismos, (iii) Requieren mucho espacio, (iv) El costo de los enzimas es alto, lo cual
provoca que el proceso sea menos atractivo econdmicamente a escala industrial y (V) Una
fraccion de los carbohidratos es consumida por los microorganismos (Singh et al., 2014;
Taherzadeh y Karimi, 2007b).

Métodos fisicos

Los métodos fisicos pueden ser clasificados en métodos mecanicos y no mecanicos, (Singh et al.,
2014). Con un pretratamiento mecanico se logra la reduccion de tamafio de la particula, lo que
hace que el material sea mas susceptible a la hidrolisis quimica y también enzimatica. Por otra
parte, con un método no mecéanico, como el tratamiento con vapor, el sustrato se descompone

debido a que esta expuesto a condiciones adversas (Singh et al., 2014).

Las operaciones fisicas que se utilizan para modificar la estructura de sustrato son: el cortado, la
molienda y el triturado, en dependencia del tamafio final de la particula. Alvira et al. (2010), y
Mood et al. (2013), reportan que con un proceso de cortado se logra disminuir el tamafio de
particula de la materia prima hasta un intervalo de 10 - 30 mm, mientras que 0,2 a 2 mm es el

tamano final que se logra después de un proceso de molienda y triturado.

La demanda energética para este método de pretratamiento es alta en dependencia del tamafio
final de la particula y las caracteristicas de la biomasa. Para reducir este efecto, Mood et al.
(2013), reportan que se ha introducido la molienda hiumeda como el método de pretratamiento
fisico idoneo en cuanto a consumo energetico. Sin embargo, su empleo resulta en bajo
rendimiento de glucosa y xilosa en la etapa de hidrdlisis enzimatica, en comparacion con el

proceso de molienda con molino de bolas.

De manera general, segin reporta Purwadi (2006), los métodos fisicos provocan los siguientes
cambios en los materiales: aumento en la superficie especifica de contacto y el tamafio de poro,
reduccion del grado de polimerizacion y cristalinidad de la celulosa, hidrélisis de las

hemicelulosas y por ultimo despolimerizacion parcial de lignina.
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La extrusion es un proceso novedoso y prometedor entre los métodos fisicos de pretratamiento
de biomasa para su posterior conversion a etanol. En este método los materiales estan sujetos a
mezclado, calentamiento y cortado lo que resulta en modificaciones fisicas y quimicas de la
estructura de los materiales lignocelulésicos. Entre las ventajas del método estan: 1- No
formacion de furfural e hidroximetilfurfural, 2- Posibilidad de operacion continua de proceso, y
3- A opinion de los autores, no produce residuales por lo tanto, los gastos de tratamiento de los

residuos son evitados (Mood et al., 2013; Duque et al., 2014).

Alvira et al. (2010), reportan que se estan considerando el uso de enzimas durante el proceso de

extrusion para produccién de etanol.

Tratamiento con vapor. En este proceso, la biomasa es tratada con vapor saturado a alta
presion (0,7 y 0,8 Mpa) y temperaturas entre 160 y 240 °C. Singh et al. (2014), reporta
investigaciones que han demostrado que este método de pretratamiento es eficiente para
hidrolizar las hemicelulosas, modificar la lignina, aumentar el area superficial y disminuir la

cristalinidad de la celulosa y el grado de polimerizacion.
Pretratamientos quimicos.

Existen diversos métodos quimicos para el tratamiento de los materiales lignocelulésicos, entre
los cuales se encuentran la hidrdlisis acida, basica y el uso de disolventes orgénicos. Segin Singh
et al. (2014), se aplican estos métodos para deslignificar los materiales y destruir la estructura
cristalina. Los pretratamientos quimicos poseen como desventaja que son corrosivos y se hace
necesario lavar los materiales de manera extensiva después del tratamiento, asi como que

requieren una operacion adicional de tratamiento de residuales quimicos.
El uso de élcalis.

El efecto que algunas bases tienen sobre la biomasa lignocelulosica es la base del tratamiento
alcalino. Estos son efectivos en dependencia del contenido de la lignina en la biomasa. Este
método de pretratamiento puede ser llevado a cabo a temperatura ambiente y el tiempo de
proceso varia desde segundos hasta algunos dias. Los hidroxidos de sodio, potasio, calcio y de

amonio son sustancias quimicas utilizadas para el pretratamiento alcalino. Los materiales
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lignocelulosicos se hinchan al usar el hidroxido de sodio, aumentando la superficie interna de la
celulosa y disminuyendo el grado de polimerizacion y cristalinidad lo que resulta en la
degradacion de la lignina. El pretatamiento con la cal (Ca(OH),) solubiliza sustancias amorfas
como la lignina lo cual aumenta el indice de cristalinidad de la celulosa. La solubilizacion de la

lignina aumenta la efectividad de las enzimas (Alvira et al., 2010).

Con el pretratamiento &cido normalmente se logra obtener altos rendimientos de los azucares
hemicelulésicos a partir de los materiales lignocelulésicos. Con este método se mejora la
hidrélisis de las hemicelulosas y una porcion de la celulosa amorfa, por lo que aumenta la
recuperacion de hemicelulosas como monomeros en la fraccion liquida y la digestion de la

celulosa menos cristalina en la fraccion sélida (Singh et al., 2014).

Aungue los &cidos concentrados como el &cido sulfurico y el &cido clorhidrico son acidos
fuertes, estos son toxicos y corrosivos, por lo que se evita su uso. El pretratamiento con acidos
diluidos es un método mas apropiado para aplicaciones industriales, debido a que se logra un alto
rendimiento en azlcares a partir de las hemicelulosas. El 75-90% en rendimiento de xilosa,
puede ser obtenido a 180 °C, en corto de tiempo o a 120 °C en un tiempo prolongado de
residencia (30-90 min), segun reporta Alvira et al. (2010). EI método no solamente solubiliza las
hemicelulosas sino también las convierte en azlcares fermentables y productos de

descomposicion si se utilizan altas temperaturas.

Métodos fisico-quimicos.

El pretratamiento con agua caliente en estado liquido, o LHW (Liquid hot water),

Es un método que no requiere el uso de reactivos, en el cual las hemicelulosas se solubilizan en
forma de oligosacaridos, y la fraccion celulosica es facilmente hidrolizable (Singh et al., 2014).
Se han reportado por Singh et al. (2014) y Hamelinck et al. (2005) que este método da mejores
rendimientos de xilosa (88 — 99%) y menor formacion de inhibidores que la explosion con
vapor. No obstante, es un proceso cuya demandas energética y de agua son altas debido a que se
emplean grandes cantidades de agua a altas temperaturas (160 - 240°C) y presion para mantener

el agua en el estado liquido bajo estas condiciones (Alvira et al., 2010: Singh et al., 2014).
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La explosibn con amoniaco, o pretratamiento AFEX (Ammonia fiber explosion), es un
pretratamiento fisico-quimico, en el cual el material se expone a amoniaco liquido a 60 -100 °C y
a alta presion (1,72 — 2,06 Mpa) por un tiempo variable (< 30 min). Luego la presion se reduce
bruscamente resultando en expansion rapida del gas, lo cual causa que se hinche la biomasa y
ocurra la disrupcién fisica de sus fibras. Algunos parametros que se varian para optimizar el
proceso son (i)- Cantidad de amoniaco, (ii)- Cantidad de agua, (iii)- Tiempo de reaccion, (iv)-
Tiempo de residencia (Mood et al., 2013; Singh et al., 2014).

1.3.2 Hidrdlisis.

En el proceso de hidrdlisis, la celulosa es convertida a glucosa, esta reaccion puede ser catalizada
por &cidos diluidos, acidos concentrados y enzimas (Limayem et al., 2012).

Hamelinck et al. (2005), resaltan que el rendimiento del proceso de hidrolisis realizado después
del pretratamiento es mayor que 90%, mientras que es menor que 20% cuando se realiza sin

pretratar el material.

1.3.2.1 Hidrodlisis &cida de los polisacaridos de los materiales lignoceluldsicos.

Entre los métodos quimicos de hidrolisis, el mas comun es la hidrolisis con acido diluido. Los
procesos catalizados por acidos diluidos pueden utilizarse para la hidrolisis de todos los
polisacaridos contenidos en los materiales lignocelulésicos, y también como pretratamiento antes
de la hidrolisis enzimatica de la celulosa (Taherzadeh y Karimi, 2007a). La hidro6lisis con &cidos
diluidos puede realizarse en una etapa o en dos etapas. En ambos casos al proceso sigue la
degradacion de las hexosas y pentosas, y la formacién de compuestos téxicos como el
hidroximetilfurfural (HMF), furfural y compuestos fendlicos que son prejudiciales al proceso de
sacarificacion. Este efecto es mayor cuando se realiza la hidrolisis en una sola etapa que si se

realiza en dos. (Taherzadeh y Karimi, 2007a; Limayem et al., 2012).
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Tabla 1.1 Comparacion entre el uso del &cido concentrado y diluido como métodos de

hidrolisis.
Meétodo de hidrolisis | Ventajas Desventajas.
e Se realiza a bajas e Alto consumo de acido.
temperaturas e Corrosion de los equipos.
Hidrolisis con acidos e Altos rendimientos e Alto consumo de energia.
concentrados. de azlcares e Es costoso
e Formacion de productos
indeseables
Hidrdlisis con acidos e Bajo consumo de e Opera a altas temperaturas.
diluidos acido e Bajo rendimiento de azucares
e EI tiempo de e Corrosion de equipos, (pero
residencia es corto. menor que con acido
concentrado)
e Formacion de sub-productos
indeseables.

Fuente: Taherzadeh y Karimi, 20072
1.3.2.2. Hidrdlisis enzimatica.

La hidrolisis de la celulosa a glucosa es un método selectivo, con mayor rendimiento, menor
consumo de energia y sin formacion de inhibidores (Taherzadeh y Karimi, 2007b), catalizado
por la enzima celulasa. A pesar de los anterior, es un proceso muy lento debido a la estructura
cristalina de la celulosa, lo que dificulta la penetracion de las enzimas a los sitios activos (Kumar
et al., 2009), las enzimas poseen un alto costo en el mercado (Zaldivar et al., 2001), asi como se
requieren de grandes reactores debido a la lentitud de la reaccién y la inhibicion de la reaccién
por los azlcares liberados. Por lo que se realiza el pretratamiento, al tener en cuenta que Kumar
et al. (2009) reportan que el rendimiento de la hidrdlisis enzimatica sin un pretratamiento previo
es de menos de 20% de la cantidad tedrica, mientras que con pretratamiento previo el

rendimiento es de 90% de la cantidad tedrica o mayor.
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La mayoria de las celulasas comerciales se obtienen anaerébicamente a partir de Trichoderma
reesei, aungque una pequefia porcion son obtenidas de Aspergillus niger. La T. reesei libera una
mezcla de celulasas, al menos dos celobiohidrolasas, cinco endoglucanasas, S-glucosidasas y
hemicelulasas (Zhang y Lynd, 2004; Taherzadeh y Karimi, 2007b).

1.3.2.3 Hidrdlisis y fermentacion por separado (SHF) y Sacarificacion simultanea y

fermentacion (SSF).

La SHF consiste en realizar la sacarificacion enzimatica de la celulosa pretratada y luego la
fermentacion de los azucares a etanol en reactores diferentes (Linares et al., 2014). Esta
configuracién permite llevar a cabo cada operacion en condiciones optimas de pH y temperatura
de las enzimas y microorganismos. El proceso tiene como desventaja que la acumulacion del
producto final de hidrélisis (glucosa), inhibe la actividad de la celulasa, (Zaldivar et al., 2001;
Limayem y Ricke, 2012).

El procesos de sacarificacion simultanea y fermentacion combina la hidrolisis enzimatica con la
fermentacién para mantener baja la concentracion de glucosa (Lin y Tanaka, 2006). La
acumulacion del etanol en el fermentador no inhibe la actividad de la celulasa como si la inhibe
altas concentraciones de la glucosa. Por lo dicho, la SSF es una estrategia mejor para incrementar

el rendimiento global de la conversion de la celulosa a etanol.

En comparacion con la SHF, la SSF permite obtener mayores rendimientos (hasta 40%) segun
reportan Lin y Tanaka (2006) y también elimina la necesidad de emplear mas de un reactor
(Hamelinck et al., 2005), ya que los procesos se realizan en un solo reactor. Otras ventajas que
tiene este proceso son; bajo riesgo de contaminacion, se emplea poca cantidad de enzimas, bajo
costo de capital (Buruiana et al., 2014a; Zaldivar et al., 2001; Nag, 2008) y corto tiempo de
fermentacidn. Sus desventajas son (i) la temperatura de operacién debe ser de 37-38°C (Joshi et
al., 2012). (ii) producto de la hidrélisis enziméatica se consumen muchos azlcares para el

crecimiento de la levadura para luego garantizar un buen rendimiento de etanol.

17



R
A,
ar2

A

) Capitulo |

4}

:,;;\_"

1.3.3 Separacion de solidos, Destilacion y deshidratacion del etanol.

Separacion de solidos. La solucion de azlcares se separa del material solido (fundamentalmente
lignina) por filtracion. La lignina (30% material seco), puede ser quemada directamente en un

generador de vapor o tratada para su posterior utilizacion (Nyawanga, 2012).
Destilacion y deshidratacion del etanol.

En el proceso de fermentacion, la concentracion de etanol obtenida es solo un 2 -12%. (Nag,
2008) por lo que se hace necesario destilar el mosto para extraer el etanol a un 95% (azeo6tropo).
La destilacion fraccionada es el método usado para lograr la separacion de agua y etanol, basado

en la diferencia entre de sus volatilidades (Limayem y Ricke, 2012).

Existen varios sistemas a nivel industrial para la purificacion de etanol, algunos ejemplos de
estos son: (i) sistema simple de dos columnas, (ii) rectificacion a vacio, (iii) recompresion de
vapor y destilacién de multiple efecto etc. EI mas comun es la destilacion continua de maltiple
efecto (Limayem y Ricke, 2012).

Para utilizar el etanol en mezclas con gasolina, se necesita lograr una concentracion cuyo
contenido de agua sea menor que 1% (Nag ,2008). Para la deshidratacion del etanol se ha
utilizado en los ultimos tiempos una tecnologia denominada tamices moleculares, este proceso
utiliza la absorcién y desorcion natural del agua en tamices moleculares especiales, lo que
garantiza bajos costos de operacién y consumo de energia. Mediante el mismo se puede obtener
etanol combustible con un contenido de agua menor que 0,01% (v/v) (Nag, 2008; Nyawanga,
2012).

Una de las principales ventajas es que no requiere de la adicion de ningln reactivo quimico. Y

menor inversion que la destilacion extractiva o azeotropica (Nag, 2008).
1.4 Generalidades y composicion de la cascara del fruto de Jatropha curcas.

La Jatropha curcas es vista como una planta ideal para la produccion de biodiesel a bajo costo.
Es nativa de la franja tropical, muy resistente a condiciones &ridas, siendo capaz de crecer en

tierras marginales de pobre calidad o suelos degradados, en los cuales tiene la capacidad de
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prevenir su erosion y desertificacion, con niveles de lluvias por debajo de los 300 mm por afio
(Rodriguez y Soler, 2007). Por sus propiedades, es una planta muy beneficiosa y pudiera ser util

sembrarla en suelos semiaridos de paises en vias de desarrollo.

En los Gltimos 5-7 afios, se han sembrado entre 1,5- 2 millones de hectareas de J. curcas y fue
aproximada que hasta 2015 la cantidad de jatropha sembrada ocuparia 13 millones de hectéreas,
India (73%), sureste de Asia (21%) y Africa (6%) reportado por Ho et al., (2014).

En Cuba la cantidad de jatropha sembrada ocupa aproximadamente 500 ha. La misma, esta
intercalada con otros cultivos, ya que se siembra en tierras fértiles, aptas para siembra de cultivos

alimenticios.

En el municipio de Marti de la provincia de Matanzas la jatropha sembrada ocupa 60 ha y
actualmente se tiene un proyecto para sembrar hasta 200 ha. En Granma la jatropha ocupa 80ha,
46ha en Holguin, 28 haen Las Tunas y 30 haen Ciego de Avila (Sotolongo, 2015).

Previa a la extraccion de aceite, se debe separar las semillas del fruto. En esta operacion se
genera un gran volumen de céscaras residual, las cuales por su composicion quimica rica en
carbohidratos se puede considerar para la produccion de etanol. Garcia et al. (2014), reportan
que se puede generar hasta 8 toneladas de cascaras por hectarea de J. curcas. Otros autores
plantean que la planta produce 5-12 toneladas de semillas, equivalente a 2-4 toneladas de
biodiesel por hectarea (Debnath y Verma, 2008) y 4 t de cascara.

Las cascaras de los frutos de J. curcas en Cuba tienen alto contenido de las hexosas (> 37,7%
del peso de materia seco, considerando la suma de mananos, glucanos y galactanos) reportado
por Garcia et al. (2014) y Martin et al. (2014). Las composiciones quimicas de los mondémeros
son: (2,7 %) mananos, (32,8 %) glucanos, (2,2 %) galactanos, (0,9%) arabinanos, y (8,3%)

xilanos. Todos los porcentajes expresados en funcion del peso de materia seco.

El contenido de la lignina (19,6% wi/w) es comparable con el contenido correspondiente de las
cascaras de los frutos de J. curcas de Brasil. Sin embargo, se considera alto en comparacién con

las cascaras de Indonesia (Garcia et al., 2014; Martin et al., 2014).
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Los extractivos en agua para las especies cubanas representan 32,7% del peso de material seco,
lo cual se considera una composicion alta. 5,8% es la fraccion del contenido de azlcares

presentes en estos extractivos.

Se han propuesto cuatro alternativas de uso para este residuo voluminoso (de baja densidad y
mayor &rea de contacto para la vida de microorganismos) entre ellos estan: la produccion de
carbén activado, produccién de energia, debido a que la cascara tiene un alto valor calérico

(16 - 17 MJ/kg) reportado por Garcia et al. (2014) y para la produccion de bioetanol y biogas.

En un proceso integrado se podria producir tanto el biodiesel como etanol en el mismo sitio a
partir de la misma fuente de biomasa. Un proceso integrado permite una reduccion considerable
de costo de energia en comparacion con la produccién de cada uno estos combustibles en lugares
distantes y ademas se reduce la generacion de los residuos sélidos.

Usos de la Jatropha curcas,

Como fertilizante. La torta de prensado de las semillas se obtiene como subproducto de
extraccion de aceite, esta torta contiene los carbohidratos, fibras, los restos de aceite y puede ser

usada como un fertilizante organico debido a su alto contenido de nitrogeno.

Jabones. La glicerina un subproducto de la produccion de biodiesel puede ser usado para
fabricar jabones, también se produce jabones del propio aceite de J. curcas. En cualquier de los
casos se produce un jabon suave, duradero y simple que se puede emplear tanto en las
actividades de la casa como las de industria pequefia (Kaushik y Kumar, 2008).

Pesticida. El aceite y extractos acuosos de aceite pueden ser usados como un insecticida. Por
ejemplo se ha empleado el aceite en control de plaga de insectos de algodon (Kaushik y Kumar,

2004) debido a su composicion quimica rica en forbol-ésteres.

Usos medicinales. Todas las partes del arbol de la J. curcas (hojas, corteza, semillas) han sido
empleadas tanto en la medicina tradicional como también en medicina veterinaria. En algunos
casos para curar las heridas y como sustancias anti-inflamatorias (Dalziel, 1955; Duke, 1985b;
Duke, 1988 citados por Kaushik y Kumar 2008).
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Produccion de biodiesel. El biodiesel es un sustituto de diesel y requiere muy poco o0 no
modificaciones del motor en las mezclas hasta un 20% y poco modificaciones con mezclas de
alto porcentaje. El aceite de J. curcas puede ser usado directamente como combustible en los

motores que utiliza el diesel 0 como una mezcla con metanol.

1.4.1. Cascaras de los frutos de Jatropha curcas como materia prima para la produccién de

etanol.

Para obtener azUcares que puedan ser fermentados, los polisacaridos contenidos en los materiales
lignocelulosicos (como en la cascara del fruto de J. curcas) deben ser hidrolizado por los acidos
o0 por las enzimas. La hidrolisis enzimatica requiere una etapa de pretratamiento para facilitar la
accesibilidad de las enzimas a las macromoléculas de la celulosa. Varios métodos de
pretratamiento que han sido investigados, sin embargo hay poca informacion en la literatura

sobre el pretratamiento e hidrdlisis de la cascara del fruto de J. curcas (Martin et al., 2014).

El método mas comdn que ha resultado efectivo para diferentes materiales y tiene mucho
potencial en aplicacion industrial es el de pre-hidrolisis con acido sulfdrico diluido. Con este
pretratamiento se logra obtener alto rendimiento en azucares hemiceluldsicos (80 - 90%) y alta
conversion de celulosa (> 90%) al realizar la hidrolisis enzimatica (Yang and Wyman, 2008)

citados por Garcia et al. (2014).

La conversion de la céscara del fruto de la J. curcas en etanol ha sido realizado mediante
pretratamiento por prehidrolisis acida con acido sulfdrico por Garcia et al. (2014), Martin et al.

(2014) y Marasabessy et al. (2012). Obteniendo como resultado lo siguiente:

Garcia et al. (2014), en su investigacion reporta que un pretratamiento acido de las cascaras de
J. curcas a temperaturas bajas (alrededor de 135 °C) combinado con concentraciones moderadas
del acido (alrededor de 1,5 %), es mas favorable que si se realiza el pretratamiento a
temperaturas altas (alrededor de 180 °C) combinado con baja concentracion (alrededor de 1%)
como reporta Marasabessy et al. (2012).

Para Garcia et al. (2014) realizar una extraccion preliminar con agua es una etapa muy
importante para mejorar el pretratamiento de las cascaras de frutos de J. curcas. Los mismos

autores reportan que se obtuvo un rendimiento alto en la conversion de celulosa a etanol, tanto en
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el proceso de hidrolisis y fermentacion simultanea (SSF) como en el proceso de hidrolisis y

fermentacion por separado.

Martin et al. (2014), confirman la efectividad en pretratamiento de las cascaras después de haber
realizado la extraccion previa con agua. En su investigacion reporta que la mas alta conversion
de la celulosa fue obtenida a 190 °C, 0,8% concentracién del acido sulfurico a los 40 minutos. En
este caso la conversion fue 16,5% mayor que el valor obtenido para cascaras pretratados sin

antes realizar la extraccion previa.

Basado en lo anterior, la autora de este trabajo opina que una estrategia prometedora para
producir etanol a partir de cascara del fruto de J. curcas debe incluir etapas de extraccion previa
con agua, hidrolisis &cida para la recuperacion de los polisacaridos facilmente hidrolizables y una

etapa de hidrolisis enzimatica para la sacarificacion de la celulosa.

1.5 Tecnologias empleadas en la produccion de etanol.

El conocimiento de la secuencia de operaciones que existen en la bibliografia brinda el
conocimiento necesario para la elaboracion de una tecnologia apropiada para el procesamiento
de la cascara de la J. curcas, el equipamiento y las operaciones unitarias a utilizar para la
produccion de etanol.

Tecnologia 1: Etanol a partir de forraje de maiz.

Esta tecnologia fue propuesta por el Laboratorio Nacional de Energia Renovable (NREL) y el
departamento de agricultura de los Estados Unidos (USDA).

El proceso modelo, disefiado por NREL consta de: prehidrolisis de material lignocelulésico con
acido sulfarico diluido. Seguido con un proceso de sacarificacion y co-fermentacion simultanea
(SSCF) del lodo (hidrolizado y celulignina), utilizando la celulasa que se produce en situ con el
microorganismo genéticamente modificado Zymomonas mobilis. Esta tiene la habilidad de
transformar tanto la glucosa como la xilosa en etanol. El proceso consta de otras unidades como
son: unidad de purificacion de producto (A500), tratamiento de las aguas residuales (A600),
combustion de lignina para la generacion de vapor (A800), almacenamiento de productos (A700)
y otras utilidades. EIl proceso es integrado energéticamente, ya que se produce energia en la
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combustion de metano, generado durante el tratamiento anaerobico de las aguas residuales, asi

como vapor a partir de la combustién de la lignina. Con el exceso de vapor se genera la

electricidad que utiliza la planta.

Resulta valioso considerar que debido a la complejidad e importancia del diagrama, el mismo es

presentado tal y como se muestra en el texto original, la autora considera que realizar una version

nueva en espariol, significa perder alguna valiosa informacién contenida en el diagrama.

Figura 1.2 : Esquema tecnolégico de obtencion de etanol a partir de forraje de maiz.
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Galbe y Zacchi (1994) proponen el reciclo de algunos corrientes para lograr la utilizacion
completa de los azucares formados en el proceso, disminuir los costos de uso de enzimas,
aumentar la concentracion de etanol en la corriente a destilar, disminuir el volumen de las
vinazas, asi como el reciclo de la corriente de hemicelulosas formadas durante el pretratamiento
acido. El reciclo de las hemicelulosas aumenta el rendimiento de etanol, pero puede contribuir

con la acumulacién de sustancias inhibidoras que afectan la fermentacion.

Cardona y Sanchez (2007), reportan que las tendencias futuras de reduccion de los costos en la
tecnologia propuesta por NREL va hacia la busqueda de un proceso eficiente de pretratamiento
de biomasa, mejoria en la actividad especifica y productividad de las celulasas, la posibilidad de
realizar el proceso de SSCF a altas temperaturas, mejorar los microorganismos recombinante
para mayor asimilacién de los azlucares generados en los procesos de pretratamiento e

hidrolisis.

Tecnologia de produccién de etanol a partir de la cascara de arroz.

Ldopez (2013), para la produccién de etanol a partir de la cascara de arroz, propone un proceso
constituido por: Hidro6lisis de almidén, pretratamiento &cido, deslignificacion alcalina, hidrolisis
enzimatica de la celulosa, fermentacion del hidrolizado celulésico y destilacion de etanol. En la
etapa de hidrolisis de almidén se logra un rendimiento de 97% del mismo y 66% de Xxilanos.
Seguidamente, se realiza el pretratamiento acido sulfurico diluido a 173°C y una concentracion
de 10% de solidos. Bajo estas condiciones se hidroliza una parte de la celulosa y el 86% de las
hemicelulosas.

Luego el material solido (celulignina) resultante del pretratamiento se somete a deslignificacion
con hidroxido de sodio a 120°C, obteniendo un licor con 70% de la lignina presente en el
material y 93% de los minerales (fundamentalmente silice).

El material sélido procedente de la deslignificacion se somete a hidrolisis enzimatica, la cual se
realiza a 50°C y presion atmosférica durante 48 horas. En este tiempo se hidroliza el 71,4% de la
celulosa. La solucion de glucosa se separa del material sélido (fundamentalmente lignina y
celulosa residual) por filtracién. El residuo sélido puede ser quemado directamente en un

generador de vapor.
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Los hidrolizados acidos provenientes de la hidrdlisis del almidén y de pretratamiento acido se
mezclan y neutralizan. A continuacion se unen al hidrolizado enzimatico, se fermentan a 30°C
con levadura Saccharomyces cerevisiae durante 20 horas. Este proceso permite la conversion del
90% de glucosa a etanol.

Todos los reactores agitados utilizados en el proceso estdn enchaquetados, y son de acero
inoxidable 316L. Sin embargo, tienen diferentes capacidades por ejemplo, los reactores de
hidrolisis de almidén, pretratamiento 4cido y deslignificacién son de 50m®, mientras que los de
las etapas de hidrolisis enzimatica de la celulosa y fermentacion del hidrolizado celul6sico, son
de 200m?>. En el proceso se utiliza los filtros de tambor rotatorios a vacio.

Para la concentracion de los hidrolizados ricos en glucosa desde 2 a 10% antes de su entrada a la
etapa de fermentacion, se utiliza un sistema de evaporadores de multiple efecto a vacio y
circulaciéon natural, al que se le suministra como agente de calentamiento vapor saturado a
105°C. En el esquema los (V-101; V-102; V-103; V-104) son evaporadores de multiple efecto.
Otros equipos que se utilizan en el presente tecnologia son: un absorbedor (T-101) donde se
alimenta el material fermentado y se recupera el 95% del etanol contenido en la alimentacién. Se
utiliza una torre con 17 platos tipo valvula, un separador (\V-105): para separar el didxido de
carbono remanente en el destilado de la T-101 y una columna de Destilacion (T-102): de 26
platos valvulas, de acero inoxidable con condensador parcial para lograr un contenido de 95%

composicion de etanol en el destilado.

25



Capitulo |

Figura 2: Esquema tecnologico de obtencion de etanol a partir de la céscara de arroz.
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Comparacién de las diferentes tecnologias de obtencion de etanol combustible.
El proceso de pretratamiento es comin en ambos procesos y también se utiliza el &cido sulfurico
diluido a alta temperaturas. En el proceso de obtencion de etanol a partir de la cascara de arroz

hay dos etapas adicionales: hidrolisis del almiddn y deslignificacion.
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Lopez (2013), en su propuesta emplea la tecnologia de hidrdlisis y fermentacion por separado
(SHF), donde se utiliza la Saccharomyces cerevisiae para la fermentacion de las hexosas del
proceso. Esta configuracion permite llevar a cabo cada operacion en condiciones éptimas de pH
y temperatura. El proceso tiene como desventaja que la acumulacion del producto final de
hidrolisis (glucosa) inhibe la actividad de la celulasa.

En la tecnologia reportada por NREL/USDA, se realiza la sacarificacion y co-fermentacion
simultanea (SSCF) del material pretratado. Se utiliza un organismo genéticamente modificado
Zymomonas mobilis para la fermentacion de hexosas y pentosas. En este caso la fermentacion de
ambos se lleva a cabo en un mismo reactor. Una de las ventajas de esta tecnologia es el aumento
en el rendimiento global de etanol. El uso de bacteria resulta ser mas caro que Saccharomyces

cerevisiae, microorganismo industrialmente establecido en la industria alcoholera.

El costo de destilacion normalmente es muy alto y para disminuirlo, Lopez (2013) propone el
uso de evaporadores de multiple efecto para concentrar los hidrolizados desde 2- 5% hasta un
10% antes de la fermentacion. El uso de las columnas de destilacion y tamices moleculares en

la purificacion de producto también es comin en ambos casos.

El consumo del agua en las plantas de produccion de etanol es un reto muy grande, porque €s
alto. Como solucién a este problema en la mayoria de las plantas se reciclan el agua para reducir
el uso del mismo. Por ejemplo, en la tecnologia propuesta por (NREL/USDA, 2000), el agua es
tratada y luego reciclada, por lo que la planta no tiene ningun efluente acuosa al medio ambiente,

segun los autores.

El etanol, una sustancia que se produce naturalmente durante la fermentacion, se degrada
rapidamente en cualquier tipo de ambiente (Ulrich 1999). EIl etanol puro no posee ninguna
amenaza a las aguas superficiales y subterraneas. Ademas, es poco toxico en casos de derrame o
escape en comparacion con los combustibles fosiles (NREL y USDA, 2000).No obstante, el agua
residual de la destilacién tiene considerable potencial como contaminante, debido a que contiene
componentes organicos como: acido aceético, furfural, hidroximetilfurfural etc. que requieren

tratamiento antes de su descarga al medio ambiente (Taherzadeh y Karimi 2007).
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Scott et al. (2013), reportan que el tratamiento de las aguas residuales de las plantas de bioetanol
es aproximadamente un 20% del costo total del equipamiento instalado y representan hasta un

15% del precio minimo de venta de bioetanol.
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1.6 Conclusiones parciales del capitulo

1. Los materiales lignoceluldsicos constituyen una materia prima no alimenticia, rica en
carbohidratos, con potencialidad para utilizarse en la produccién de etanol.

2. EIl etanol combustible se puede producir a partir de biomasa renovable, y ofrece
considerables beneficios ambientales.

3. La céscara del fruto de la Jatropha curcas es uno de los materiales lignoceltlosicos que
se puede utilizarse en la produccion de bioetanol debido a su composicién, su caracter
renovable, alto rendimiento y bajo costo.

4. La bioconversion de cascara del fruto de Jatropha curcas a etanol podria estar
compuestas por 4 etapas fundamentales: tratamiento con agua, pretratamiento con &cido
sulfurico diluido en dos etapas, la hidrélisis enzimatica de la celulosa, la fermentacion de

los hidrolizados y la destilacion.

29



o)

=/ Capitulo 11

Capitulo 11: SINTESIS Y SIMULACION DEL CASO BASE.

Este capitulo se fundamenta en la sintesis del proceso de produccién de etanol a partir de las
cascaras del fruto J. curcas. También se muestran los procedimientos y resultados obtenidos a

través del uso del simulador como objeto de apoyo en la creacion del proceso quimico.
2.1 Sintesis del caso base.

La sintesis es la creacion del proceso para transformar las corrientes de alimentacion en
productos (SMITH, 2005). La sintesis de un proceso quimico tiene su origen en un problema
primitivo que plantea una necesidad a satisfacer. Este problema primitivo debe ser valorado y
precisado planteandose diferentes vias para su solucion. Cuando entre estas alternativas esta la

creacion de un nuevo proceso quimico da comienzo la sintesis y disefio de este.

En el presente trabajo se desarrolla una alternativa para la creaciéon de un nuevo proceso quimico
que permita el aprovechamiento de la cascara del fruto de J. curcas en la produccion de etanol.
En la provincia de Matanzas la cantidad de J. curcas sembrada ocupa 60 ha, y el rendimiento de
las cascaras por hectarea es de 0,714 toneladas. Sin embargo, para el desarrollo del caso base se
considera 200 ha de J. curcas, con un rendimiento ideal de 8t/ ha de las c&scaras. Ademas, si se
considera que el tiempo de operacién de la planta es 150 dias al afio y que la misma opera a los

24 horas al dia entonces la cantidad de cascara a procesar seria aproximadamente 450 kg/h .

En un proceso quimico, la transformacion de las materias primas en productos de interés
comunmente no se puede lograr en una sola etapa. Por tanto, la transformacion global debe ser
separada en una serie de etapas con transformaciones intermedias. Estas son llevadas a cabo a
través de reacciones, separacion, mezclado, calentamiento, cambios de presion, reducciéon de
tamafio de particulas, etc. Una vez que las etapas individuales se seleccionan deben
interconectarse para garantizar la transformacion global dando lugar al diagrama de flujo del
proceso (Seider, 1999).

La sintesis de una correcta estructura y la optimizacion de los parametros en el disefio de las
reacciones y los sistemas de separacion son, generalmente, las tareas mas importantes del disefio
(Peter y Timmerhaus, 1991).
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Etapas del proceso de sintesis y disefio.

i.  Creacion del nuevo proceso.
ii.  Desarrollo del caso base.
iii.  Disefio preliminar.

iv.  Disefio detallado.

Para el adecuado desarrollo de estas cuatro etapas se debe seguir la estrategia global para la
sintesis de un proceso quimico dado por Turton, (1998) y Seider, (1999). La cual consta de las

siguientes etapas generales:

a) Definir las reacciones involucradas.

b) Establecer la distribucion de especies.

c) Disefar los sistemas de separacion.

d) Disefiar sistemas con integracion de energia.
e) Incorporar criterios de seguridad de procesos.

f) Analizar los aspectos ecoldgicos pertinentes.

En la metodologia del proceso de sintesis, referida en el presente trabajo, se estudia solamente la
etapa de creacion del nuevo proceso y desarrollo del caso base, pues no se cuenta con la

informacion suficiente para el disefio detallado de la planta.
Etapa de creacion del proceso.

Esta etapa comprende los siguientes pasos: (i) creacion de la base de datos preliminar, (ii)

experimentos, (iii) sintesis preliminar del proceso.
Creacion de base de datos preliminar.

En esta etapa con el objetivo de facilitar el trabajo posterior de sintesis se organiza una base de
datos preliminar con abundante informacion relativa al proceso; para las materias primas,
productos deseados y otros subproductos. Se tiene informacion sobre; propiedades termofisicas
basicas, presiones de vapor, densidades, capacidades calorificas y calores latentes. Respecto a

las reacciones quimicas se brinda informacion sobre la conversion, temperatura y presion.
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Ademas se tiene informacion sobre los precios de los productos quimicos, precios de adquisicion

de las materias primas, precios de venta de los productos etc.
Experimentacion

Muchos conceptos de disefio son el resultado de experimentos extensivos en el laboratorio, que
proporcionan valiosos datos para el disefio. Muchas veces es necesario realizar nuevos
experimentos a otras concentraciones, temperaturas y presiones o usando otros solventes mas
representativos de la produccién en gran escala. Estos resultados se procesan y se insertan en la

base de datos preliminar.
Los pardmetros de operacion en cada etapa son los siguientes:

Extraccién de extractos acuosos.

Temperatura (T) = 100°C.
Tiempo (t) = 1 hora.

Pretratamiento acido.

Temperatura (T) = 136°C.

Tiempo (t) = 30 minutos.

Concentracion del &cido sulfurico =1,5%.
Concentracion de solidos = 10%.

Hidroélisis enzimética.

Temperatura (T) =50°C.
Presion (P) = 101,325 kPa.
Tiempo (t) = 48 horas.

Concentracion de enzimas = 25 FPU/g de cascaras del fruto de J. curcas.
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Concentracion de solidos = 10%.
Fermentacion.

Temperatura (T) = 30°C.

Presion (P) = 101,325 kPa.

Tiempo (t) = 48 horas.

pH =4,8.

2.1.1 Sintesis preliminar del proceso.

Antes de proceder a realizar la sintesis preliminar del proceso deben definirse algunos conceptos
importantes como son: (i) proceso continuo o discontinuo, se debe definir si el proceso sera
continuo o discontinuo. Los procesos continuos dominan en la industria quimica. Se usan
procesos discontinuos para: bajas velocidades de produccién, produccion de materiales
farmacéuticos o electrénicos, razones de seguridad y para productos toxicos o perjudiciales. (ii)

estado quimico. (iii) operaciones del proceso.

Definicion de modo de operacion del proceso.
El caso de estudio es un proceso continuo aunque puede ser que algunas operaciones especificas
son discontinuas. El conjunto de todas las operaciones del proceso en general conforman un

proceso continuo.
Definicion del estado quimico del producto

En este paso se definen las especificaciones de la materia prima y del producto deseado, lo que
permite realizar la definicion especifica del problema de sintesis. En la tabla 2.1 se muestran las

especificaciones de la cascara del fruto de J. curcas, del agua y del etanol.
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Tabla 2.1. Especificaciones de la c&scara del fruto de J. curcas, el agua y el etanol

Cascara del fruto Agua Etanol
de J. curcas
Fase solida liquida liquida
Temperatura (°C) 30 30 30
Presion (kPa) 101,325 101,325 101,325
Composicion molar 100% 99,7%

Operaciones del proceso
En este paso se definen las operaciones del proceso a medida que se completan los pasos para la
sintesis (Tabla 2.2).

Tabla 2.2. Pasos para la sintesis de procesos

Pasos de la sintesis Operaciones del proceso

1 |Eliminacion de las diferencias en tipos/ Reacciones quimicas
moleculares

2 |Distribucion de los compuestos quimicos| Mezclado y division
haciendo corresponder las fuentes y los
sumideros

3 | Eliminacion de las diferencias en composicion | Separacion

4 |Eliminacion de las diferencias en temperatura,| Cambios de temperatura,
presion y fase presion y fase

5 |Tareas de integracién Combinacién de las operaciones en
procesos unitarios

2.1.1.1 Eliminacion de las diferencias de tipo molecular

En este punto deben considerarse todas las alternativas posibles para convertir las materias
primas en productos. Tomando los precios unitarios de los diferentes compuestos quimicos
involucrados, se calcula el beneficio bruto (Ecuacién 2.1) para cada alternativa considerando
solo el precio del producto y las materias primas. Como no se incluyen los costos capitales, ni de

operacion, se rechazan aquellas alternativas cuyo beneficio bruto sea negativo. Para esto se
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sitlan los bloques de alternativas y se calculan los flujos externos de materias primas, productos
y subproductos. Se considera 100% de conversion para cada alternativa. Se selecciona la
alternativa cuyo beneficio bruto sea mayor, o aquella que a pesar de que su beneficio bruto sea
menor que otra de las alternativas, sea prioridad investigativa y de solucion a problemas sociales,

econdmicos y politicos.

B=Vp—Cyp (2.1)
Donde,

B: beneficio bruto, CUC/a

Vp: valor de la produccién, CUC/a

Cwmp: costo de materias primas, CUC/a

La via de obtencién de etanol es representada por las siguientes ecuaciones:

CeH100s (5) + H,0 = CeH,704 (g (2.2)
CoH1206 1y = 2C,HsOHyy + 2C0,4 (g (2.3)

Los polisacaridos de glucosa pueden ser representadas como CqH;,05 Yy las hemicelulosas como
CsHg0, para la simulacion de procesos a partir de biomasa lignocelulésica (Galbe, 1994;

Magnusson, 2007 y Palacios et al., 2012 citados por Lopez, 2013).

En la tabla 2.3, se muestran los precios de las materias primas y el producto.

Tabla 2.3. Precios de materias primas y productos para determinar el beneficio bruto

Material Unidad de | Precio, CUC
medida

Etanol (99,7%) hL 71°

Agua m® 0,1°

Céscara del fruto de kg 0

J. curcas.

Fuente: (a) Mayo, 2015; (b) AZCUBA, 2014
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Tabla 2.4. Beneficio bruto para la obtencion de etanol a partir de las céscaras del fruto de

J. curcas.
Celulosa Agua Etanol Dioxido de
carbono
n (kmol) 1 1 2 2
M (kg/kmaol) 162 18 46 44
m (kg) 162 18 92 88
kg/kg de etanol 1,7609 0,1957 1 0,9565
Precio materia prima 0 0,0001
(CUC/kg)
Valor del producto 0,9056
(CUC/kg de etanol)
Costo materia prima 0,0 0,0000196
(CUC/kg de etanol)
Beneficio Bruto 0,9056
(CUC/kg de Etanol)

Como el beneficio bruto (Tabla 2.4) es positivo (0,9056 CUC/kg de etanol) se continGa con el
proceso de sintesis. Para realizar este calculo no se tuvo en cuenta el valor afiadido por la

produccién de dioxido de carbono.

2.1.1.2 Distribucion de los compuestos quimicos

En este paso se introducen las operaciones de mezclado y division de flujo para eliminar las
diferencias en las razones de flujo. Se consideran ademas los excesos de reactivos, la conversién
y las recirculaciones. Las reacciones involucradas en este proceso se muestran a continuacion,
donde se tiene en cuenta la conversion (xa), no se considera la pureza de los productos y no se
indican los calores de reaccion.

Extraccion preliminar con agua (hidrolisis parcial de las hemicelulosas)

En esta etapa tiene lugar la extraccion de extractos acuosos contenidos en la cascara del fruto de
J. curcas y se inicia la hidrolisis de las hemicelulosas. Se realiza la extraccién con agua a 100
°C. Garcia et al. (2014) reportan que la cantidad de azlcares en los extractivos acuosos es de
5,8% del peso seco de la cascara del fruto de J. curcas. Las reacciones que predominan en esta

etapa son la conversion de las hemicelulosas a hexosas. Si se tiene en cuenta que los exactos
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representan un 44% de la materia prima, y los azucares (hexosas) son un 6%, se estima que la
conversion de hemicelulosas a hexosas es de un 2,64%. De forma general las reacciones que

ocurren son representadas con la siguiente reaccion.

C5H804 () + H20 = CGH1206 ) X4 = 2,64‘ % (24)

Segunda etapa de hidrdlisis acida (pretratamiento)
En esta etapa se pretrata la celulosa para la hidrélisis enzimatica, se completa la hidrolisis de las
hemicelulosas y se hidroliza la fraccion facilmente hidrolizable de la celulosa. Las reacciones

involucradas en esta etapa son:

CSH804 () + H20 = CSH1005 0 X4 = 86% (25)
C5H1005 ) = C5H4_02 0) + 3H20 Xyq = 3% (26)
CsHgO4 () + H,0 = 2,5 CH;COOHgy x4 = 9% @.7)

Hidrdlisis enzimatica.
En esta etapa tiene lugar la hidrolisis de la celulosa por via enzimatica. La reaccion involucrada

en esta etapa es:

C6H1005 (s) + HZO(l) = C6H1206 O] X4 = 87% (28)
Fermentacion
En esta etapa del proceso tiene lugar la fermentacion a etanol de la glucosa presente en los

hidrolizados de celulosa. La reaccion involucrada en esta etapa es:

C6H1206 ) = 262H50H(1) + ZCOZ @) X4 = 92% (29)

La hidrdlisis enzimética es un método selectivo, con mayor rendimiento, menor consumo de
energia y sin formacion de inhibidores. Pero tiene limitaciones como el alto costo de las enzimas

y el requerimiento de grandes reactores debido a la lentitud de la reaccién, ya que necesita 48
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horas como tiempo de residencia mientras que en los reactores de la hidrdlisis acida solamente
30 minutos. Ademas, en la hidrélisis con enzimas puede ocurrir la inhibicion de la reaccion por

los azUcares liberados.

2.1.1.3 Eliminacién de las diferencias en composicion.

Para eliminar las diferencias en composicion entre las diferentes corrientes se introducen las
operaciones de separacion necesarias. Se aplican las reglas heuristicas de separacion existentes
(Douglas, 1998; Sieder, Seader y Lewis, 1999; Turton, 2009). La literatura reporta que es
necesario concentrar los hidrolizados ricos en glucosa antes de la etapa de fermentacion hasta un
10 — 12% del volumen inicial (Galbe, 1994, Magnusson, 2007, Palacios et al., 2012 citados por
Lopez, 2013). La via mas econdmica para lograrlo es la evaporacion a vacio en maltiple efecto y
circulacién natural (Hugot, 1987, Baloh, 1995).

En la fermentacion se obtiene etanol con una concentracion aproximada de 5% (m/m) y diéxido
de carbono gaseoso. De acuerdo con los resultados obtenidos y las reglas heuristicas No. 1 de
Turton (2009), No.2 de Douglas (1998) y No.11 de Sieder et al. (1999), la primera etapa de
separacion debe ser un absorbedor, al que se le inyecta vapor como medio de calentamiento.
Seguidamente, es necesario adicionar un separador para el diéxido de carbono (Douglas, 1998) y
para la separacion de la corriente de etanol y agua se utiliza una columna de destilacion con
condensador parcial, de acuerdo a lo recomendado por Seider et al. (1999) en la Heuristica
No.10.

De esta columna de destilacion se obtiene una disolucion con un contenido de 95% de etanol y
5% de agua. Si el etanol se va a emplear en mezclas con gasolina, se necesita lograr una
concentracion no menor que 99,7%. Segun las Heuristicas No. 1 de Douglas (1998) y No.9 de
Seider et al. (1999), se puede utilizar destilacion mejorada, extraccion liquido — liquido,
destilacion azeotropica, entre otras. Se escoge un sistema de tamices moleculares, puesto que
entre las configuraciones existentes se encontré que es el esquema de deshidratacion con mejor
desempefio, ya que a pesar de tener el mayor costo de inversion, su costo de produccién es
considerablemente menor con respecto a las otras tecnologias (Quintero et al., 2007 citado por
Lopez, 2013).
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El diagrama de flujo donde se eliminan las diferencias de composicion del proceso de obtencion

de etanol a partir de la cascara del fruto de J. curcas se muestra a continuacion:

Extraccion
acuosa

Hidrdlisis
= \/ |4cida.
Agua —==/\| 136'¢;791,8kPa

Vapor

Hidrdlisis
enzimética.
50°c; 101,3kPa

Etanol

1.Separador de fases1(101,3kPa)
2. Separador de fases 2(30°C;101,3kPa)
3. Columna de destilacion (101,3kPa)
4. Deshidrataci6n de etanol

Fermentador

Vapor

Figura 2.1 Diagrama de proceso con la eliminacién de las diferencias de composicion.

2.1.1.4 Eliminacién de las diferencias de temperatura, presion y fase
Se introducen los blogues de operaciones que son necesarios para eliminar las diferencias de
cambio de temperatura, presion y fase.

2.1.1.4.1 Diferencias de temperatura
El agua empleada en el reactor de extraccion preliminar debe alimentarse a 100°C y esta
disponible a 30°C.
El agua empleada en el reactor de pretratamiento acido debe alimentarse a 136°C y esta
disponible a 30°C.
El hidrolizado enzimatico se encuentra a 50°C y debe enfriarse hasta 30°C para alimentar el

fermentador.
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2.1.1.4.2 Diferencias de presion.
El agua empleada en el reactor de pretratamiento &cido se encuentra a 101,3 kPa y la presion de
saturacion en el reactor es 791,8 kPa.
El hidrolizado enzimatico a la salida de la estacién de evaporadores de multiple efecto se
encuentra a 12,75 kPa y se debe aumentar su presion hasta 101,3 kPa antes de alimentarlo en el
fermentador.

2.1.1.4.3 Diferencias de fase

e La corriente de salida del reactor de extraccion con agua es una mezcla de solido y
liquido. La fraccion solida se alimenta al reactor de pretratamiento &cido y la fraccion
liquida se recicla o se elimina del proceso.

e La corriente de salida del reactor de pretratamiento es una mezcla de solido y liquido. La
fraccion soélida se alimenta al reactor de hidrdlisis enzimatica y la fraccion liquida se
incorpora a otro proceso.

e La corriente que sale del reactor de hidrolisis enzimatica es una mezcla de soélido y
liquido. La fraccion solida, formada por la lignina y por los carbohidratos no
hidrolizados, puede ser utilizada como combustible sélido, mientras que la fraccion

liquida, rica en glucosa, alimenta a la estacion evaporadora de multiple efecto.

2.1.1.5 Integracion de las tareas.

La seleccion de las unidades de procesamiento (operaciones unitarias) se conoce como
integracion de tareas. Al terminar el cuarto paso de la sintesis se tiene un diagrama de flujo con
un juego completo de operaciones que eliminan las diferencias entre materias primas y
productos.

Se combinan las operaciones unitarias, uniéndolas en bloques de operaciones y se obtiene el
diagrama de flujo detallado.

Los reactores de extraccion acuosa y pretratamiento acido: se utiliza un reactor para cada
una de las operaciones con 2 m® de capacidad, de acero inoxidable 316L, enchaquetados y
agitados.

Los reactores de hidrélisis enzimatica y fermentacién: Son de 25m?, acero inoxidable 316L,

enchaquetados y agitados.
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Intercambiador de calor (E-100): para el calentamiento del agua de alimentacién al reactor de
extraccion preliminar desde 30°C hasta 97°C. Se escoge un intercambiador de coraza y tubos con
flujos en contracorriente donde se utiliza vapor saturado a 140°C como medio de calentamiento.
Intercambiador de calor (E-107): para el calentamiento del agua de alimentacién al reactor de
pretratamiento desde 30°C hasta 95°C. Se escoge un intercambiador de coraza y tubos con flujos

en contracorriente donde se utiliza vapor saturado a 140°C.

Intercambiador de calor (E-105): para el enfriamiento del hidrolizado enzimatico desde 50°C
hasta 30°C para su posterior fermentacion se utiliza agua de enfriamiento de 25°C. Se escoge un

intercambiador de calor de placas.

Filtros: para la filtracion de los hidrolizados celulésicos y el lavado de los solidos después de las
etapas de extraccidn acuosa, hidrdlisis acida y la hidrélisis enzimética, se seleccionan filtros de

tambor rotatorios a vacio.

Evaporadores de multiple efecto: para la concentracion de los hidrolizados ricos en glucosa
desde 2 a 10% antes de su entrada a la etapa de fermentacion, se utiliza un sistema de
evaporadores de multiple efecto a vacio y circulacién natural, al que se le suministra como
agente de calentamiento vapor saturado a 120 °C.

Absorbedor: la primera etapa de destilacion es la columna desflemadora, que funciona como un
absorbedor, donde se alimenta el material fermentado y se recupera el 95% del etanol contenido
en la alimentacion. Se utiliza una torre con 17 platos tipo valvula.

Separador: es necesario para separar el diéxido de carbono remanente en el destilado.

Columna de Destilacion: se utiliza una columna de destilacion de 26 platos valvulas, de acero
inoxidable con condensador parcial para lograr un contenido de 95% composicién de etanol en el
destilado.

2.2 Desarrollo de la alternativa base

Al terminar la etapa de creacion del proceso se desarrolla el diagrama de flujo detallado y la
simulacion del proceso, se realiza un disefio preliminar de los equipos y se analiza la factibilidad
econdmica de cada propuesta.

2.2 1.Diagrama de flujo detallado.

Para desarrollar un diagrama de flujo detallado del proceso:
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e Se afladen equipos no incluidos en la sintesis preliminar del proceso como bombas,
tanques de almacenamiento, etc.

e Se nombran los equipos y corrientes.

e Se elabora un diagrama de flujo con la simbologia adecuada.
2.2.2 Simulacién del caso base.
La simulacion del proceso de obtencion de etanol a partir de cascaras del fruto de J. curcas esta
basada principalmente en resultados obtenidos en el laboratorio y en algunos datos tomados de
plantas pilotos en operacion, debido a que no existen procesos de produccion a escala industrial.
Para el desarrollo del caso base, se utilizan los simuladores para calcular los balances de masa y
energia. Entre los simuladores, existen: ASPEN PLUS; ASPEN HYSYS; CHEMCAD; PRO/II
entre otros. En este caso se utiliza el ASPEN HYSYS 20009.
Pasos para realizar la simulacion.
1. Realizar una preparacion previa.
Antes de proceder con la simulacién digital a través del software HYSYS es importante realizar
las siguientes tareas de mesa

Construccién del Diagrama de Flujo de Informacion (DFI)

La elaboracién de un diagrama de flujo de informacién no es méas que un diagrama donde los
flujos de masa o energia del proceso son equivalentes a flujos de informacion (valores numéricos
de las variables de las corrientes y pardmetros necesarios para definir los modulos), y los equipos
del proceso equivalentes a modificaciones de la informacion que fluye entre ellos. Los datos
necesarios para definir una corriente de proceso son: flujo, composicion, temperatura y presion;
y en los equipos, los parametros de disefio caracteristicos.

Determinacién del Orden de Célculo de los Mddulos

La determinacion de la secuencia de célculo estd en dependencia de la presencia 0 no de
corrientes de recirculacion en el diagrama de flujo de informacion. La secuencia de célculo de
los médulos, cuando no hay presencia de corrientes de recirculacion, se puede determinar con
facilidad a partir del analisis de orden de precedencia debido a que el flujo de informacién
siempre avanza en una direccion.

En el caso de la planta de etanol no hay recirculacion y el orden de célculo es el siguiente
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1. Intercambiador de calor, 2- Reactor de extraccion acuosa, 3- Filtro, 4- Intercambiador de
calor, 5- Reactor de hidrdlisis acida, 6- Filtro, 7- Reactor de hidrolisis enzimatica, 8-
Filtro, 9- Evaporadores de multiple efecto, 10- Bomba, 11- Intercambiador de calor, 12-
Reactor de fermentacion, 13- Absorbedor, 14- Separador de componentes, 15- Columna

de destilacion, 16- Mezclador, 17- Tamiz molecular, 18- Intercambiador de calor.

Definir los médulos a utilizar v la informacién requerida para el célculo.

Para la simulacion, el proceso se puede representar como una coleccion de modulos en los que
las ecuaciones (y otra informacion) que representan cada subsistema o equipo, se relnen y
codifican de modo que el modulo pueda usarse aislado del resto del diagrama de flujo y por tanto
pueda pasarse de un diagrama de flujo a otro o usarse méas de una vez en un mismo diagrama. Un
maodulo es un modelo de un elemento individual del diagrama de flujo (por ejemplo: una bomba)
se puede codificar, analizar, depurar e interpretarse por si sola. Cada modulo contiene parametros
de disefio, relaciones de balance de materia y de energia, las velocidades de flujo de los
componentes y las temperaturas, presiones y condiciones de fase de cada corriente que entra en
el equipo fisico representado por el médulo o que sale de él. Desde luego, las interconexiones
establecidas para los médulos deben ser tales que sea posible transferir de un modulo a otro la
informacion respecto a las corrientes, composiciones, velocidades de flujo, coeficientes, etc.
(Nyawanga, 2012).

Los modulos utilizado son: (i) Heat exchanger para intercambiadores de calor, (ii) simple solid
separator (filtros), (iii) Conversion Reactor (Reactor), (iv) Vessels (evaporadores), (V)
componet Split (separador de componentes), (vi) mixer (mezclador), (vii) Absorber
(Absorbedor), (viii) Distilation column (columna de destilacién), (ix) Pump (Bomba) (x) cooler
(enfriador).

Seleccidn del modelo termodinamico.

Para implementar un caso de estudio con un simulador de procesos es necesario, ante todo,
realizar la seleccion del modelo termodinamico por el cual serdn calculadas las propiedades
fisicas de cada corriente. La definicion de la termodinamica se realiza de acuerdo con el arbol de
decision de Carlson que se resume en el anexo 1. Se selecciona la ecuacion de estado Extended
NRTL, como el modelo apropiado para los bioprocesos. (Nyawanga, 2012; Lépez, 2013).
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2. Seleccion de los componentes del proceso.
Al seleccionar el paquete fluido en HYSYS, se le agrega todos los componentes involucrado en
el proceso. Primeramente se crean los componentes hipotéticos para estimacion de sus
propiedades. A los componentes sélidos como son: la celulosa, la hemicelulosa y la lignina se
adiciona datos de sus masas molares y densidades respectivamente, mientras que, a los
componentes en estado liquido se agrega datos de sus puntos de ebullicion y densidades. La tabla
2.5 muestra las propiedades fisicas de los componentes hipotéticos. Posteriormente se agregan

todos los componentes del proceso y todas las reacciones quimicas que ocurren.

Tabla 2.5. Propiedades fisicas de los componentes hipotéticos.

Hypo Group Contralz

Group Name e e E stimation ethods... Clone Library Comps. ..
Component Class | Hydracarban | Estimate Unknown Props Mokes
MEP Lig Drenzity T Pc Wi .

R ] M ] kgimd] c] Pz | [makamols] | 22O
| celulnza® | <emphy 16214 1440.00 £emphy <emphy Lemplys £emphys
Hemiceluloza® | <emphy: 132.00 1209.00 <emphys <emphys <emphys <emphys
ligrina® | <emphye || 196.20 1400.00 <emphys <emphys <emphys <emphys
Ceniza® | <emptys 12206 27R0.00 <emphys <emphys <emphys <emphys
Hiloza® 361,80 150,10 380,60 R40 63 136611 1.1440 07184
Lighirna_1* 150,00 £36.20 i 33551 262396 0.4523 0.3963
Ceniza_1* 350,00 162,10 875,60 R30.21 142352 1.08595 0. 7005

3. Definir las corrientes de entradas.
Definir la corriente S1
La corriente S1 representa el flujo de las cascaras del fruto de J. curcas que entra al proceso. Se
procesa 450 kg/h y esta corriente consiste en celulosa, con la mayor composicion, hemicelulosas,
lignina, cenizas y el agua. La temperatura y la presion de la corriente son: 30°C y 101,325 kPa
respectivamente.

Definir la corriente S2
Es la corriente del agua pura que entra al primer intercambiador de calor. El agua estd a 30°C y
101,325 kPa. El flujo mésico de la corriente es 1000 kg/h.
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4. Calcular los diferentes modulos siguiendo el orden de calculo determinado

anteriormente.

2.3 Resultados y discusién
Tabla 2.6 Consumo de las materias primas y generacion de productos.

Flujo de céscaras a procesar (kg/h) 450
Cantidad de celulosa en la cascara (kg/h) 147,6
Cantidad de las hemicelulosas en la cascara (kg/h) 51,3
Flujo masico de agua consumido (kg/h) 2852
Flujo mésico de vapor consumido (kg/h) 297,72
Flujo masico de glucosa que entra la unidad de fermentacion (kg/h) 57,62
Flujo masico de etanol generado (kg/h) 22,26
Flujo volumétrico de etanol generado (L/h) 28
Cantidad de etanol generado diario (hL/dia) 7
Cantidad de etanol generado al afio (hL/ afio) 1050
Flujo mésico de didxido de carbono generado (kg/h) 27,0

Los productos principales del proceso son el etanol y el diéxido de carbono. Estos se obtienen en
el fermentador donde al final se separa el didxido de carbono del etanol producido. El gas pasa
por el tope y el liquido pasa por el fondo y va hacia las columnas. El etanol es de 94,5 % de
concentracion pero se requiere mas del 99,7%, para lo cual se utiliza los tamices moleculares

para lograr la concentracion requerida.

En el proceso entra 450 kg/h de la cascara del fruto de J. curcas, con esto se logra un flujo de
etanol de 22,26 kg/h. Es decir, que se logran 28 litros de etanol por hora, que es equivalente a 7
hL diario. Como en la bibliografia consultada no se reporta de ninguna planta de produccion de
etanol a partir de la misma materia prima, la autora del presente trabajo compara la produccion
obtenida con la propuesta de Lopez (2013), de sacarificacion de la cascara de arroz para la

obtencion de etanol combustible realizada en la misma provincia.
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Este valor se considera muy bajo en comparacion con los 300 hL diario de etanol que se obtiene
en la propuesta de Lopez (2013). Esa produccion tan pequefia se debe a varios factores, entre
ellos; la falta de suficiente materia prima para procesar, en este caso solamente se procesa 450

kg/h de cascara debido a la poca de disponibilidad de la misma.

Otro factor es la falta de aprovechamiento de las pentosas formadas en la etapa de pretratamiento
acida, ya que en el proceso no se realiza la fermentacion de las pentosas. Por ultimo el volumen

de produccion tan pequefio se debe a las pérdidas de azlcares fermentables en el proceso.

Es de gran importancia que se cumpla con los valores de la calidad del producto. Con el
simulador se logra una concentracion de 99,9%, un valor mayor que la concentracion requerida
(99,7%). Esta concentracion limita la oxidacion en las partes interiores de los motores que

utilizan este producto.

Descripcion de las etapas principales del proceso de produccion de etanol a partir de
cascara del fruto de jatropha curcas.

El proceso general requiere las siguientes etapas: extraccion acuosa, pretratamiento acido,
hidrolisis enzimatica de la celulosa, fermentacion del hidrolizado celuldsico y destilacion de
etanol.

Primeramente se acondiciona la materia prima antes de introducirla al proceso, en esta etapa se
realiza la molienda de las cascaras y luego se pasa por una criba donde el tamafio que se permite
que entre al proceso es menor de 2mm. La céscara es luego mezclada con aguaa 100°C y a
presion atmosférica y en esa etapa ocurre la extraccion de compuestos quimicos solubles en
agua. La cantidad de azUcares presente en agua al realizar este proceso es 5,8% del peso seco de
las cascaras. Se filtra la mezcla y el s6lido se envia a la etapa de pretratamiento acido mientras
que el licor sale del proceso. Se mezcla la fraccion solida con una disolucion diluida del acido
sulfarico a un 1,5% y razon de mezclado es 1/10 y se trata a 136 ° C. En estas condiciones ocurre
la hidrolisis de 86% las hemicelulosas.

Posteriormente el hidrolizado se filtra y se elimina del proceso. EI material s6lido procedente de
pretratamiento se somete a hidrolisis enzimatica, la cual se realiza a realiza a 50°C y a presion

atmosferica durante 48 horas. En este tiempo se hidroliza el 87% de la celulosa (Garcia et al.,

46



o)

=/ Capitulo 11

2014). La solucion de glucosa se separa del material sélido por filtracion. El residuo sélido
puede ser quemado directamente en un generador de vapor.

El hidrolizado enzimatico se concentra hasta obtener una concentracion de 10% de glucosa antes
de fermentacion. Posteriormente se fermenta a 30°C con la levadura Saccharomyces cerevisiae.
En esta etapa se libera el diéxido de carbono y se convierte el 90% de glucosa a etanol.
La concentracion de etanol en la corriente de salida del fermentador suele ser baja (2 — 5%) por
lo que se necesitan una columna de destilacion para lograr una concentracion de etanol de 95%.
Para la deshidratacién de etanol se utiliza la tecnologia de tamices moleculares. Este proceso
garantiza un contenido de agua menor que 0,5% en el producto final.
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2.4 Conclusiones parciales del capitulo.

1. A través de la metodologia de sintesis de Seider, (1999) se realiz6 la sintesis del proceso
de produccion de bioetanol a partir de la cascara del fruto de J. curcas.

2. Se simul6 el proceso en el simulador ASPEN-HYSYS (2009), arribando al producto con la
calidad requerida, los flujos que se manejan en el proceso son pequefios. Esto se debe a
poca disponibilidad de la cascara del fruto de J. curcas

3. La cantidad de etanol que se produce es poco 1050 hL/afio.
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Capitulo I11: DISENO Y EVALUACION ECONOMICA DEL CASO BASE.

3.1 Dimensionamiento de los equipos.

El disefio preliminar se hace con el objetivo de obtener los parametros que permitan estimar los
costos de la planta. Se selecciona los materiales de construccion de los equipos teniendo en
cuenta la corrosion provocada por las sustancias que se manejan en el proceso, las condiciones
de operacion (temperatura y presion) y el costo del material. Las sustancias quimicas que se
manejan en este proceso son organicas no corrosivas, solo el acido sulfdrico puede ocasionar
corrosion en los aceros. La seleccién del material de fabricacion de los equipos se realiza
atendiendo a la resistencia a la corrosion acida. Segun la tabla 2.10, pagina 64 de Turton, (1997),
sefiala que los aceros inoxidables son excelentes y no tienen limitaciones ante las sustancias
involucradas para el rango de temperaturas que se maneja en el proceso. Por lo tanto, se decide

seleccionar para todos los equipos de la planta, acero inoxidable.
3.1.1 Disefio de los reactores.

En los experimentos para determinar las condiciones Optimas de pretratamiento, se utiliz6 un
reactor a escala de banco tipo Parr 4523 (Parr Instruments Company, Moline, Estados Unidos)
de 1 L de capacidad (Garcia et al., 2014). Las especificaciones del reactor se muestran en el

Anexo 2.

Se desea llevar a escala industrial un reactor (prototipo) para las etapas de extraccion acuosa,
pretratamiento, hidrdlisis enzimatica y fermentacion al tomar como modelo el reactor tipo parr
4523.

El escalado de reactores de tanque agitado se basa usualmente en la semejanza geomeétrica,
donde se ignoran las posibles diferencias de densidades entre los reactores definidos como
modelo y prototipo. De esta manera, se define un factor de escala simple, S, para el volumen y la
capacidad de produccion, pero los tanques agitados mecanicamente tienen un factor de escala
adicional, Sy, que es la razon de las velocidades de agitacion entre el prototipo y el modelo.
Comunmente, la velocidad de agitacion del prototipo decrece con respecto a la del modelo por lo
que Sy < 1 (Nauman, 2008 citado por Lopez, 2013).
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Para el escalado de los reactores utilizados en el proceso de estudio, el factor de escala referido a
la relacion entre los volumenes (S) es muy grande, por lo que se debe obtener el factor de escala
utilizando como criterio una de sus dimensiones lineales.

Primeramente se determina el volumen de cada reactor como se muestra a continuacion,

Virabajo =t * F (3.0)
Donde

t : es el tiempo total de ciclo completo (incluye tiempo de limpieza, carga, reaccion y descarga)
F: es el flujo volumétrico que entra en cada reactor (m*/h), valor obtenido del simulador.

El volumen real de cada reactor se calcula de la siguiente manera:

V. _ Vtrabajo
reactor — 0.80

El coeficiente de llenado = 80%

Tabla 3.1 Parametros y capacidades de los reactores prototipos.

Extraccion | Pretratamiento | Hidrolisis | Fermentacion

Reactor | con agua acido enzimatica
Parametros
Flujo (m3/h) 0,8298 0,8779 0,4121 0,3032
Tiempo de LCD* (h) 0,5 0,5 0,5 0,5
Tiempo de reaccién (h) 1 0,5 48 48
Tiempo total (h) 1,5 1 48,5 48,5
Volumen de trabajo (m°) 1,24 0,88 19,99 14,71
Coeficiente de llenado 0,80 0,80 0,80 0,80
Volumen del reactor (m°) 1,56 1,10 24,98 18,38
Volumen tomado para el 2 2 25 25
disefio

LCD*: tiempo de lavado, carga y descarga

Se toma el volumen del fermentador como 25 m?, al tener en cuenta que en un futuro se podrian
fermentar ademas las pentosas, por lo que el flujo aumentaria y de esta forma no volver a disefiar

un nuevo reactor.
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Como ya se conoce el volumen de cada reactor industrial, se puede determinar el didametro del
reactor prototipo. El factor de escala (S) para este proceso serd entonces la relacion entre los
didmetros del prototipo y el modelo. En la tabla 3.2 se define como se afectan los principales
pardmetros de operacion y disefio con el cambio de escala.

Tabla 3.2: Factor de escala para los principales parametros de operacion y disefio de los
reactores a escala industrial

Parametro Factor
de escala
Diametro del tanque (d) S
Diametro del impelente (da) S
Volumen (V) s’
NUmero de Reynolds (re) s
NUmero de Froude (Fr) gt
Velocidad del agitador (n) g
Potencia por volumen (P/V) 1
Avrea de transferencia de calor s°
(Arc)
Coeficiente de transferencia st
de calor (hi)

Las dimensiones de los prototipos (2m* y 25 m®) se calcularon a partir de los parémetros del
modelo (segunda columna, tabla 3.3), factores de escala tabla 3.2 y las relaciones siguientes:

h—167' d =1,75; E = 0,6; L —0175'W—012' h0—025'1—003
d_r ’da_’ lda_);da_i rda_i rh_l Id_)

Las relaciones anteriores se obtienen de los diferentes parametros del reactor tomado como el

modelo.
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prototipos de 2 m* y 25 m®

Parametro | Modelo, | Prototipo, | Prototipo,
0,001 m® |[2m? 25 m®

d (m) 0,1016 1,151 2,671

H (m) 0,1692 1,922 4,461

V (m°) 1,37E-3 |2 25

n (rpm) 250 49,564 28,275

da, (m) 0,058 0,657 1,525

P (kW) 0,093 1,412 17,65

Arc (m?) | 0,001 0,128 0,691

hi 912 696,411 634,219

(W/m?K)

Re (adim) | 60 875 1548775,3 | 4758871,3

Fr (adim) | 0,103 0,046 0,035

E, m 0,035 0,394 0,915

L, m 0,011 0,115 0,267

W, m 0,007 0,079 0,183

Ho, m 0,042 0,481 1,115

J,m 0,003 0,035 0,080

S 11,33 26,29

Tabla 3.3 Dimensiones y parametros de operacion del reactor tomado como modelo y los
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3.1.2 Disefio de los evaporadores de multiple efecto.

Para la concentracion de los hidrolizados ricos en glucosa desde 2 a 10% antes de su entrada a la
etapa de fermentacion, se utiliza un sistema de evaporadores de mdaltiple efecto a vacio y
circulacion natural, al que se le suministra como agente de calentamiento vapor saturado a
120 °C. El disefio de estos equipos se realizé de acuerdo a lo planteado por Hugot (1985) y Baloh

(1995). Los datos correspondientes se muestran en la tabla 3.4

Tabla 3.4 Disefio de la estacion evaporadora en multiple efecto para areas iguales.

Presion | T°C | UD*w/m°C | AT util

kPa Baloh (1995). (°C)

V-101 | 96,11 | 98,62 2800 7,94

V-102 | 77,47 92,76 2330 7,96
V-103 | 46,09 79,48 1800 10,81
V-104 | 12,75 50,92 770 27,34

* UD: Coeficiente de transferencia de calor para las condiciones de disefio;

Se disefia los evaporadores con la misma area de transferencia de calor para facilitar el
mantenimiento y la limpieza. Para areas iguales la diferencia de temperatura Util se calcula segun

la siguiente ecuacion.

(9L
AT util = ATt:t—alQl(Ui) (3.2)
oa(77)
Donde

Qi es el calor transferido en cada efecto.
Ui es el coeficiente de transferencia de calor en cada efecto.
El area de cada vaso de la estacion evaporadora en multiple efecto

Qi

- UD;*AT ftil (33)
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A= 256,85 m?
3.1.3 Disefio de intercambiadores de calor.

Datos de los intercambiadores de calor.

Intercambiador de calor (E-100): para el calentamiento del agua de alimentacién al reactor de
extraccion preliminar desde 30°C hasta 97°C. Se escoge un intercambiador de coraza y tubos con

flujos en contracorriente donde se utiliza vapor saturado a 140°C como medio de calentamiento.

Intercambiador de calor (E-107): para el calentamiento del agua de alimentacion al reactor de
pretratamiento desde 30°C hasta 95°C. Se escoge un intercambiador de coraza y tubos con flujos
en contracorriente donde se utiliza vapor saturado a 140°C.

Intercambiador de calor (E-105): para el enfriamiento del hidrolizado enziméatico desde 50°C
hasta 30°C para su posterior fermentacion se utiliza agua de enfriamiento de 25°C. Se escoge un

intercambiador de placas.

Calculo del area del intercambiador de calor.

A=—2— (3.4)
Donde

A: Area de intercambio de calor (m?)

Q: Calor transferido en el reactor (kW)

U: Coeficiente de transferencia de calor (W/m?C)

LMTD: Diferencia media logaritmica (°C)

F+: Factor de correccion de temperatura

El calor transferido en cada intercambiador de calor, el factor de correccion de temperatura y la

diferencia media logaritmica se toman de la simulacion del caso base realizada en el software
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Hysys. Para los coeficientes de transferencia de calor se hace uso de la heuristica 8 de la Tabla
9.11 del Turton.

Tabla 3.5 Propiedades de los intercambiadores de calor.

Q (Js) U FT LMTD | A(md

(w/m? °C) (°C)
(E-100) | 78321718,00 850 0,85 35,78 | 3039,87
(E-105) | 6932184,10 850 0,81 10,90 925,83
(E-107) | 54713880,00 850 0,87 37,82 1966,98

3.1.4 Disefio de las columnas y el separador.

Para el disefio de estos equipos se utilizaron las utilidades Tray Sizing y Vessel Sizing de Aspen —
Hysys 2009. La Tabla 3.6 muestra los resultados de las dimensiones.

Tabla 3.6 Dimensiones de la columnas y el separador.

Equipo T-100 T-101 V-104
Destilacion | Absorbedor
Diametro, m 0,3048 0,7620 0,3048
Altura, m 5,75 15,85 1,676
Numero de platos | 17 26 | -

La columna de destilacion y el absorbedor tienen didmetros pequefios, menor que 1m. Son de
platos, tipo valvula. Los platos de valvula son ideales ya que estos mejoran la transferencia de
masa y limitan fenOmenos operacionales como la inundacion o arrastre por vapor, que pueden
provocar incidentes en la unidad. Ademas, los platos valvula son baratos en comparacién con los
platos perforados (Walas, 1990). EI material seleccionado para la construccion de las columnas

es acero inoxidable debido a que el etanol hidratado es corrosivo.
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3.1.5 Disefio de los filtros.

Los filtros se utilizan para la filtracion de los hidrolizados celul6sicos y el lavado de los solidos
después de las etapas de extraccién acuosa, hidrolisis acida y la hidrolisis enzimatica. Se
seleccionan filtros de tambor rotatorios a vacio. Para su disefio se utilizd la metodologia

propuesta por Perry (2008).

Tabla 3.7 pardmetros de los filtros de tambor rotatorios a vacio.

Parametro Valor
Tiempo de un ciclo, min 1,67
Velocidad de filtracion, kg/hm? 324
Volumen de agua de lavado, L/m?ciclo 4,95
Filtro A calculada, M°
X-101 0,46
X-102 0,11
X-103 0,20

3.1.6 Tamices moleculares: para separar la mezcla de etanol y agua con el fin de lograr una
concentracion de etanol de 99,7%. La seleccion de estos equipos se realiz6 segun lo planteado
por Quintero et al., (2007) citado por Lopez (2013), y el costo se estimo segun la regla del factor
0,6. Los datos correspondientes a estos equipos se muestran en la tabla 3.8.

Tabla 3.8: Costo de los tamices moleculares utilizando la regla del factor 0,6

Alternativa base
Parametro Modelo Prototipo
Etanol, % 99,7 99,7
Flujo, kg/h 1717 23
FCI, CUC 3160028 | 237610,40
FCI: Capital fijo invertido.
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3.2 Determinacioén de la factibilidad econémica del caso base.

El andlisis economico de la planta se realiza a partir de la estimacion del costo de inversién

utilizando el software Capcost, que se basa en el método de costo del modulo simple. Ademas,

se determinan los indicadores de eficiencia econdmica de la inversion y de la produccion.

Para la estimacion del costo de adquisicion de los equipos se utiliza el programa de CAPCOST

2008, con un indice de costo 583,6 (afio 2013). Una vez estimado el capital fijo invertido, se

determiné el costo de operacion de alternativa base siguiendo la metodologia desarrollada por

Turton (2009). Esta metodologia se resume en el Anexo 4.

3.3 Resultados y discusion.

Tabla 3.9 Costos de los equipos del proceso.

Equipo
Filtros Tipo Area Costo de modulo
X-101 Tambor rotatorio a vacio 0,46 $115 900,00
X-102 Tambor rotatorio a vacio 0,11 $83 200,00
X-103 Tambor rotatorio a vacio 0,20 $94 700,00
Torres Descripcion de la torre Didmetro y
altura
T-101 17 platos de valvula, acero inoxidable | D= 0,305 $102 600,00
H=5,75
T-102 26 platos de valvula, acero inoxidable | D=10,762 H= $253 000,00
15,9
Tanques de almacenamiento Volumen (m®)
Tk-102 Tangue de almacenamiento de agua 540 $113 000,00
Tk-103 Tanque de almacenamiento de &cido | 0,75
sulfurico $68 400,00
Tk-104 Tangue de almacenamiento de etanol 5,22 $68 400,00
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Recipiente Diametro
altura
V-101 Separador de CO, remanente en el | D=0,305m $17 500,00
destilado. H=168 m
Evaporadores de multiple efecto
Tipo Area (m?)
K-101 Evaporador de tubos largos 257 $2 640 000,00
K-102 Evaporador de tubos largos 257 $2 640 000,00
K-103 Evaporador de tubos largos 257 $2 640 000,00
K-104 Evaporador de tubos largos 257 $2 640 000,00
Reactores Tipo Volumen (m®)
R-101(EA) Enchaquetado y agitado 2 $40 600,00
R-102(PA) Enchaquetado y agitado 2 $40 600,00
R-103(HE) Enchaquetado y agitado 25 $155 000,00
R-104 (FE) | Enchaquetado y agitado 25 $155 000,00
Intercambiadores de calor
Area(m®)
E- 100 Intercambiador de tubos y coraza 3040 622 000,00
E-107 Intercambiador de tubos y coraza 1970 404 000,00
E-105 Intercambiador de placas 926 190 000,00
Tamiz molecular
Tamiz molecular $ 237 611,00
Total $17 497 900,00

En la tabla 3.10 se muestran el costo de adquisicion de los equipos (Capo), el costo total del

modulo (Ctv), el costo que incluye el desmonte y construccion (Cgr), el capital de trabajo o
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circulante (WC) y el capital fijo invertido (FCI) en el proceso. Los conceptos y las formulas para

calcular estos se muestran en el anexo 3.

Tabla 3.10. Costos (CUC) relacionados con la alternativa base del proceso.

Costo Alternativa Base
Capg 17 497 900,00
Ctwm 20 647 522,00
Cer 26 771 787,00
wcC 4 015 768,05
FCI 30 787 555,05

La tabla 3.11 muestra el consumo de las utilidades (el vapor, el agua y electricidad) en el

proceso.

Tabla 3.11: Consumo de las utilidades.

Consumo total de vapor en el proceso

763,24 m°/ afio

Consumo de agua de enfriamiento en los

intercambiadores de calor

297958 m®/afio

Consumo de electricidad por las bombas

730,86 kW.hr/afio

Costo de utilidades ($/afio)

$3417,00

Tabla 3.12: Consumo anual de las materias primas y los costos.

Insumos Consumo Costo
anual. $/afio
Enzimas 40500000000 90558,00
FPU
Agua 7286.76 m3 728,676
Acido sulfarico 1390,032 kg 70,891632

Los conceptos y las férmulas para calcular los indicadores de eficiencia econémica de la

inversion y de produccion se muestran en los anexos 5y 6 respectivamente.
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A partir del analisis econdmico realizado se obtuvieron los siguientes resultados:

Tabla 3.13: Indicadores econ6micos

Costo de produccion total ($/afio ) | 3 449 064,89

Valor de produccion ($/afio ) 71 465,76
Ganancia ($/afio ) -3 377 599,13
Retorno de la Inversion (%) -11

Plazo de recuperacion de la -15

Inversién (afios )

VAN ($/afio ) -965 013 161,87
Rentabilidad (%) -97,9
Costo por peso producido 48,26

Valor de los coproductos.

Los coproductos del proceso son: la lignina, las vinazas, xilosa, furfural e hidrometil furfural.
Sin embargo, se evaluaron los valores de venta de las vinazas y la lignina solamente, debido a
que el costo de recuperacion de los otros dos coproductos es muy alto.

La vinaza, se evalu6 en 0,30 CUC/kg y se considerd una eficiencia de recuperacion de 20%; la
lignina, considerando una eficiencia en la recuperacion de 80%, se evalu6 en 0,345 CUC/kg.
Tabla 3.14: Venta de los co-productos

producto precio de Eficienciade | flujo kg/h | precio/afio
venta CUC/Kg | recuperacion
lignina 0,345 0,8 58,15 57777,84
vinaza 0,3 0,2 15,82 3417,12
Valor total de co- 61194,96
productos
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Estructura de costo

Figura 3.1 muestra la estructura de costo de produccion.

Estructura de costo
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- m 2.Costo de utilidades
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45 - m 3.Costo de materias primas
SCRM) , :

40 - m 4.Costo de Supervisores directos

35 A

m 5.Costo de mantenim. y repar.

w
o
1

m 6.Costo de suministros de
operacion .
m 7.Cargas de laboratorio

Porcentaje
%
&

N
o
1

m 8.Patentes y Marcas

‘_‘_‘_‘_‘—‘—‘—‘—'—‘—-.
15 - 9.Depreciacion (amortizacion)
—‘—‘—‘—‘—‘—‘—‘—‘—‘—‘—‘_
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m 13.Costos de distribucion y
Elementos de costos ventas

Como se observa en la tabla 3.10, los evaporadores de multiple efecto son los equipos mas
costos del proceso, con un valor de $ 2 640 000,00 por cada evaporador. El costo tan elevado se
debe a que sus partes constituyentes, asi como los tubos son de acero inoxidable.

El capital fijo invertido es $ 30 787 555,05 con una pérdida de 3 377 599,13 $/a. Esto se debe a
que el volumen de produccion anual de etanol combustible es solamente 1050 hL, el cual
corresponde con un valor pequefio de produccién de $ 71465,76 en comparacion con el costo de
produccién ($3 449 064,89). Al vender los co-productos con un valor de $ 61 194,96 se logra
disminuir las pérdidas anuales solamente un 2%.Como se muestra en la tabla 3.12 tanto el
retorno de inversion como el plazo de recuperacion de la inversion tienen valores negativos (-11
% y -15 respectivamente). Esto quiere decir que la inversion realizada no se recupera nunca
después de 15 afios de la operacion de la planta. Por lo que se rechaza la inversion por ser no
viable econémicamente bajo las condiciones analizadas.
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El costo por peso de produccion es mucho mayor que uno (48,26). Por lo que se rechaza la
inversion.

La estructura de costo figura 3.1 demuestra que la mayor influencia en los costos totales esta
dada por los costos de suministros de operacién, que representa un 47,6%. Estd marcada
influencia es debido a que el capital fijo invertido es muy alto en comparacion con otros gastos
como son: el costo de mano de obra, costo de utilidades y el costo de materia prima. Ademas, del
costo de suministros de operacion, todos los otros elementos del costo de produccién que estan
en funcion del capital fijo invertido tienen porcentajes altos; por ejemplo mantenimiento y

reparacion con un 9,5% vy el costo de depreciacion representa un 23,8% de costo total.

El Valor Actual Neto es - 965 013 161,87$/a, un valor menor que cero y no estad en
correspondencia con la inversion realizada, el proceso no es rentable, pues tiene una rentabilidad
negativa (-97,9). Después de analizar los indicadores de la eficiencia econdmica se puede
concluir que el proceso obtencion de etanol combustible a partir de la céscara del fruto de J.
curcas en la provincia de Matanzas no es viable econémicamente, por lo tanto el proyecto de

inversion en estas condiciones se debe rechazar.
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3.4 Conclusiones parciales del capitulo.

1.  Se puede apreciar que los equipos de mayor impacto econémico en el proceso son los
evaporadores de multiple efecto, con méas de 60% del costo total de los equipos del
proceso. Esto se debe a que se utiliza el acero inoxidable para la construccion de todas las
partes de los evaporadores.

2. Laestructura del costo demuestra que el costo de suministros de operacion tiene la mayor
influencia en el costo de produccion ya que representa 47% del costo total de produccion.

3. Se ratifica que no es econémicamente factible desarrollar este proceso en una escala
industrial debido a que los resultados econémicos no son favorables; no se logra
recuperar la inversion después de 15 afios de operacion de la planta, hay una pérdida de

3377 599,13 $/aiio y el VAN es negativo, por tanto que se rechaza la inversion.
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CONCLUSIONES

CONCLUSIONES.

1. Serealizo la sintesis y simulacién de proceso de produccion de etanol a partir de las cascaras
del fruto de Jatropha curcas y se obtuvo que con 450kg/h de la materia prima, se logra
producir 1050 hL/afio de etanol.

2. Se disefio los principales equipos del proceso y el costo de equipamiento mayor corresponde
a los evaporadores.

3. La inversion econémica en la tecnologia de produccién de etanol combustible a partir de
cascara del fruto de J. curcas en Cuba no es un proyecto viable, ya que hay pérdida de $3
377 599,13, el VAN es negativo (- 965 013 161,87) lo que no se puede recuperar la inversion

realizada.
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RECOMENDACIONES

1. Estudiar variantes que disminuyan el capital fijo invertido para lograr que mejoren los

indicadores de factibilidad del proceso propuesto.
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ANEXO

Anexo 1: Arbol de decision de Carlson.
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ANEXO

Anexo 2: Tabla 1, Especificaciones del reactor de banco que se escoge como modelo para el

escalado de los reactores del proceso propuesto.

Series 4520 Pressure Reactor System Specifications

Shaded bar indicates specifications that change within series.

Model Number 4523 4524 4525 4526
Sizes, mL 1000 2000 1000 2000
Maximum Pressure 1900 psi (131 bar)

Maximum Temperature

with FKM O-ring 225 °C

with FFKM O-ring 275 °C

with PTFE Flat Gasket 350 °C

Vessel Style Fixed Head Moveable

Reactor Mounting Bench Top

Closure Split-Ring (6 Cap Screws)

High Pressure Closure Split-Ring (12 Cap Screws)

Valve Connections 1/8" Male NPT

Magnetic Stirrer, Model No. Al1120HC6

Maximum Torque 16 Inch-Pounds

Impeller(s), 6 blades 2.28" dia.

Pressure Gage, Size 4.5 inches

Range 0-2000 psi (140 bar)

Temperature Measurement Thermowell

Cooling Coil Serpentine or Spiral

Stirrer Motor 1/8 hp variable speed

Vessel Dimensions

Inside Diameter, inches 4.00

Inside Depth, inches 6.6 10.5 6.6 10.5
Weight of Vessel, pounds 28 32 32 36
Reactor Dimensions

Width, inches w/o Controller 17

Depth, inches 24

Height, inches 38* 48 38* 48
Weight, pounds 125 130 120 125
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Anexo 3: Método del Costo del Mddulo Simple

El Método del Costo del Modulo Simple (en inglés Bare Module Cost) se basa en calcular el

costo del madulo simple del equipamiento.

CBM= FBMeCp

Donde:

CBM: Mddulo simple del equipamiento: Costos directos e indirectos para cada unidad.

FBM: Factor de costo del mddulo simple. Considera los costos directos e indirectos méas los

materiales de construccion y las presiones de operacion.
Cp: Costo de adquisicion del equipo para las condiciones basicas.
Los costos directos considerados son:

a) Costo de adquisicion del equipo en el lugar del fabricante.
b) Materiales requeridos para la instalacion: incluye tuberias, aislantes, proteccion al fuego,
cimientos y soportes, instrumentacion y electricidad y pintura, asociada con el equipo.

c) Mano de obra para instalar el equipo y materiales.
Los costos indirectos considerados (Ulrich, 1985), son:

a) Transporte, seguros e impuestos. Incluye todos los costos de transportacién de equipos y
materiales hasta la planta, los seguros e impuestos aplicables.

b) Sobrecargas de construccion: Incluye los beneficios tales como vacaciones, enfermedad,
seguridad social, seguro de desempleo y los salarios y sobrecargas del personal
supervisor.

c) Gastos del contratista de ingenieria: Incluye los salarios y sobrecargas para el personal de
ingenieria, dibujo y proyectos.

El factor de costo del modulo simple (FBM) se obtiene por:

FM: Factor de materiales que considera el material de construccion.
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FP: Factor de presion que considera las altas presiones de operacion.

Con FM y FP se determina el valor de FBM en el grafico correspondiente.
Costo total del médulo (CTM):

Incluye los costos de contingencia y servicios:

a) Contingencia: Un factor para cubrir circunstancias imprevistas como pérdidas de tiempo
por tormentas o accidentes, pequefios cambios en el disefio, incrementos de precios
imprevistos, etc. Se estima en un 15 % del costo del modulo simple.

b) Servicios del contratista: Varia segun el tipo de planta y otros factores. Se estima en un
3% del costo del mddulo simple.

CTM = 1,18 X CBmi
Costo del “Campo de hierbas” CGR

Incluye los costos de facilidades auxiliares: desarrollo del lugar, construcciones auxiliares,

exteriores y utilidades.

El costo de facilidades auxiliares se estima en un 35 % del costo del modulo simple.
CGR = 0,35 eX CBMi

donde

> CBMies la sumatoria del costo de cada madulo.

Se aplica cuando se comienza la construccion en un lugar sin desarrollar, es decir en un “campo

de hierbas”.
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Anexo 4: Metodologia propuesta por Turton (2009) para la estimacion del costo de

operacion de un nuevo proceso.

El costo de operacion (COM) puede ser estimado cuando los costos siguientes son conocidos o

han sido estimados:
1. Capital Fijo Invertido (FCI)
2. Costo de Mano de Obra (Coy)
3. Costo de Utilidades (Cyr)
4. Costo de Materia Prima (Crwm)
El costo de operacidn se determina como:
COM =DMC + FMC + GE
Donde,
DMC: costos directos de operacién
FMC: costos fijos de operacion
GE: gastos generales de operacion
El costo de mano de obra se determina:
Co, = (Sal)OL
Donde,
Sal: salario anual, CUC/afio
OL: numero de operadores necesarios
OL = 4,5N,p
Donde,

Nop: NUmero de operadores por equipos
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En latabla siguiente se muestra la cantidad de operadores requeridos por equipos de procesos.

Tabla 1: Operadores requeridos por equipos de procesos

Equipos Operadores
Evaporadores 0,3
Vaporizadores 0,05
Hornos 0,5
Ventiladores 0,05
Compresores 0,15
Intercambiadores de calor 0,1
Columnas 0,35
Tanques 0,0
Bombas 0,0
Reactores 0,5

Tabla 2: Factores para estimar el costo de operacion

1 — Costos directos de operacion (DMC)

Descripcion Costo
A | Materia prima Crm
B | Utilidades Cut
C | Mano de obra CoL
D | Supervisién (0,1-0,25) CoL
E | Mantenimiento (0,02-0,1) FCI
F | Suplementos operacionales (0,1-0,2) (FC1)
G | Laboratorio (0,1-0,2) CoL
H | Patentes y marcas (0-0,06) COM
2 — Costos fijos de operacion (FMC)
A | Depreciacién (0,05-0,1) FCI
B | Impuestos y seguros (0,014 - 0,05) FCI
C

Sobrecargos (0,5-0,7) (1D+1E+1F)
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3 — Gastos generales de operacion (GE)

A | Administracion 0,15 (1D+1E+1F)

B | Distribucion y ventas (0,02-0,2) COM

C | Investigacion y desarrollo 0,05 COM

Anexo 5: Indicadores de la eficiencia econdmica de inversion.
Retorno de la inversion (Ri)

Es una proporcion en la que se compara el importe de los ingresos derivados de una inversion
con el costo de la misma. Para calcular el retorno de la inversion, el beneficio (rentabilidad) de
una inversion se divide entre el costo de la inversidn, el resultado se expresa como un porcentaje
0 una proporcion. (Bueno, Cruz y Duréan, 1990).

_ G+A
T

Ri 100

Donde

Ri: Retorno de la inversion (%/afio)
G: Ganancia o beneficio bruto ($/a)
A: Amortizacion ($/a)

I: Inversion ($)

Plazo de recuperacion de la inversion (PRI)

Es un criterio de valoracion de inversiones que permite seleccionar un determinado proyecto en
base a cuanto tiempo se tardara en recuperar la inversion. Por su facilidad de célculo y
aplicacion, el periodo de recuperacién de la inversion es considerado un indicador que mide
tanto el pago del proyecto como también el riesgo relativo ya que permite anticipar los eventos
en un corto plazo. Es importante tener en cuenta que este indicador permite optimizar el proceso

de toma de decisiones. (Bueno, Cruz y Duran, 1990).
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prI =1
G

Donde

PRI: plazo de recuperacion de la inversion (afio)
G: Ganancia o beneficio bruto ($/a)

I: Inversion ($)

Valor Actual Neto (VAN)

El valor actual neto, més conocido por las siglas VAN, es una medida de los excesos o pérdidas
en los flujos de caja, todo llevado al valor presente (el valor real del dinero cambia con el
tiempo). Es por otro lado una de las metodologias estandar que se utilizan para la evaluacion de

proyectos.

El VAN, o NPV (de las siglas en inglés Net Present Value), en términos matematicos, es
equivalente a la sumatoria de los movimientos de fondos en cada afio con respecto al interés

actual vigente (i).

El VAN puede expresarse como un indice de rentabilidad. Una vez realizado el proyecto de
inversion un valor de VAN positivo, indica rentabilidad en el proyecto. Entre dos o mas
proyectos, el mas rentable es el que tenga un VAN mas alto. Un VAN nulo significa que se

pagan los intereses pero no hay ganancia, (Peters y Timmerbaus, 1991).

_ S1 S21 Sn
VAN = s, + I + ez + Tron
Donde:
VAN: Valor actual neto ($)
S: Movimiento de fondos ($)

i: Interés (%) (10%)



o,

. :,%
'i\::;v'

=) ANEXO

Tasa interna de rentabilidad (TIR)

La tasa interna de retorno o tasa interna de rentabilidad de una inversién (en inglés IRR, Internal
Rate of Return) esta muy relacionada con otra metodologia clésica, el valor actual neto (VAN).
Se utiliza para decidir sobre la aceptacion o rechazo de un proyecto de inversion. Para ello, la
TIR se compara con una tasa minima o tasa de corte, el coste de oportunidad de la inversion. Si
la tasa de rendimiento del proyecto expresada por la TIR- supera la tasa de corte, se acepta la

inversién; en caso contrario, se rechaza.

Matematicamente, la TIR es la tasa de descuento que iguala el VAN a cero. Por tanto, un
proyecto de inversion crea valor cuando su VAN es superior a cero o cuando su TIR es superior
al coste de capital del inversor. ElI concepto de coste de capital puede explicarse de forma
simplificada como el umbral de rentabilidad minima exigida por el inversor (umbral que se sitla

en su coste de financiacion).

La TIR permite discriminar entre distintos proyectos de inversion, siempre que se tiene el mismo

coste de capital para todos ellos. (Peters y Timmerbaus, 1991).

VAN, (ip—in)

TIR = i,
VAN, —VAN,

Donde:

TIR: Tasa interna de retorno (%)

ip: Interés para el cual el VAN se hace positivo ($)
VANp: Valor actual neto positivo ($)

VANR: Valor actual neto negativo ($)

in: Interés para el cual el VAN se hace negativo ($)
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Anexo 6: Indicadores de la eficiencia econdémica de la produccion.
Los principales indicadores de la eficiencia economica de la inversion son:
Costo de Produccion (Cp)

El costo de produccion es el conjunto de gastos econdmicos en que se incurre en una planta de
procesos industriales, durante un periodo de tiempo dado como consecuencia de la utilizacion de
recursos materiales y humanos que tienen lugar durante el proceso de elaboracién de los
productos terminados. El costo de produccién esta constituido por los siguientes elementos o
componentes:(i) Costo de la materia prima, (ii) Costo de los materiales de produccion, (iii)
Costo de mantenimiento o reparacion,(iv) Costo de la fuerza de trabajo, (v) Depreciacion, (vi)
Costo de facilidades auxiliares, (vii) Costo de suministro de operacion, (viii) Costos de

laboratorios, (ix) Costos generales, (x) Costos de administracion o direccién(Portuondo, 1985).
CP=CF + CV

Donde

Cp: Costo de produccion total ($/a)

Cf: Costos fijos ($/a)
Cv: Costos variables ($/a)

Ganancia (G)

La ganancia econdmica de produccién es la diferencia existente entre el dinero que se obtiene
por la venta de la produccion y el costo de elaboracion de una produccion terminada, es decir, el
costo de produccion. Desde un punto de vista matematico la ganancia econdémica de la
produccién viene dada por la diferencia entre el valor de produccién y el costo de

produccién(Brizuela, 1987).
G=V,-C,
Donde

G: ganancia o beneficio bruto ($/a)
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Vp: Valor de produccion ($/a)

Cp: Costo de produccion total ($/a)

Rentabilidad (Rn)

La rentabilidad sintetiza de forma més plena la elevacion de la eficiencia de la produccién social,
ya que integra la influencia de las tareas para la reduccion de los costos y la elevacion de la
efectividad en la utilizacion en los fondos productivos, que son los factores materiales del

proceso de produccion y estan constituidos por los fondos basicos productivos y los medios de

rotacion normados. (Portuondo, 1983)

Rn =< 100
Cp

Donde

Rn: rentabilidad porcentual (%)
G: ganancia o beneficio bruto ($/a)
Cp: Costo de produccion total ($/a)

Costo por peso (cxp)

El costo por peso caracteriza el volumen de los gastos de produccion y se calcula como la
relacion entre el costo de produccion y el valor de la produccion, expresandose ambas
magnitudes en iguales unidades de medidas. Lo més favorable es que el costo por peso sea lo

menor posible(Portuondo, 1983).

C/$= CP/VP

Donde

C/$: Costo por peso de produccion (debe ser <<1)
Vp: Valor de produccion ($/a)

Cp: Costo de produccion total ($/a)
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