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Capitulo 0. Motivacion de la tesis.

RESUMEN

El desarrollo tecnologico, industrial y social de la humanidad en los ultimos cien anos ha
sido posible gracias al uso y aprovechamiento de los recursos fosiles, que han permitido
el suministro energético necesario y la posibilidad de obtener materiales y diversificar
los recursos para dar respuesta a problemas de diversa indole que se han puesto de
manifiesto a lo largo de dichas décadas, aunque la inestabilidad politico-economica de
los mercados fosiles y una creciente sensibilizacion con respecto al impacto
medioambiental de las actividades antropogénicas han dirigido los objetivos hacia
fuentes de origen renovable.

Este trabajo esta dedicado a las tecnologias para el aprovechamiento con fines
energéticos o parala obtencion de productosy materiales de la biomasa lignoceluldsica,
es decir, alos procesos de bio-refineria. Esta tecnologia ha experimentado un desarrollo
notable en las Ultimas décadas, pero es necesario mejorar aspectos relacionados con la
robustez de los procesos, la versatilidad de los productos generados y la competitividad
en términos econdmicos para trasladar estas tecnologias a la industria de manera
generalizada.

La modelizacion y simulacion de los procesos quimicos permite realizar un analisis
profundo de los mismos, en términos energéticos, de consumos de reactivos, de
generacion de efluentes, facilitando el estudio en cuanto a eficiencias, rentabilidad,
estabilidad e impacto ambiental. Por tanto, en este estudio se han utilizado
herramientas de modelado y simulacion para el diseno de diferentes procesos de bio-
refineria a partir de datos experimentales obtenidos con diferentes recursos organicos
renovables de tipo lignocelulésico, como los residuos agroforestales, con el fin de
proponer rutas tecnologicas eficientes y optimizadas que permitan favorecer la
incorporacion de estos procesos en la industria.

OBJETIVO

El trabajo de investigacion realizado se ha dedicado al modelado y simulacion de
diferentes procesos de bio-refineria para su optimizacion en términos de consumos
energeéticos, reactivos y generacion de efluentes.

El objetivo fundamental de este estudio ha sido incorporar datos experimentales
obtenidos en el laboratorio por el Grupo de Investigacion BioRP a diferentes
simulaciones de procesos de bio-refineria con el fin de seleccionar las rutas de proceso,
condiciones de operacion y posibilidades de integracion en los mismos para obtener un
diagrama de flujo optimizado desde el punto de vista de la integracion energética,
ambiental y de sostenibilidad. De este modo, se ha pretendido potenciar el aspecto
economico y medioambiental de dichas tecnologias para favorecer su competitividad
frente a otras técnicas de procesado que se utilizan en la actualidad.
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ORGANIZACION DEL TRABAJO

La memoria que se presenta a continuacion se ha organizado en V capitulos dedicados
a diferentes aspectos del trabajo efectuado.

En el Capitulo | se han definido los conceptos fundamentales de las tecnologias de bio-
refineria y se realiza una revision bibliografica del estado del arte de las mismas,
incluyendo las diferentes lineas de procesos, dedicadas tanto a la generacion de energia
como de productos quimicos y materiales. Se presentan también los diferentes tipos de
biomasa lignoceluldsica susceptibles de ser aprovechados en estos procesos y se
indican aquellos que se han elegido para realizar este trabajo.

El Capitulo Il esta dedicado a los procesos de simulacion en el ambito de la ingenieria
quimica. Se exponen los fundamentos de la simulacion de procesos quimicos, las
técnicas de optimizacion y se analiza una seleccion de trabajos relevantes vy
representativos del estado del arte en el campo de conocimiento de la simulacion de
procesos de bio-refineria

El Capitulo lll incluye la simulacion del proceso de valorizacion de tres tipos de residuos
lignocelulbsicos locales (cascaras de almendra, avellana y nuez), mediante dos
tratamientos diferentes (organosolv y sosa) con el fin de extraer resultados acerca de las
vias 6ptimas de tratamiento para obtener productos de alto valor anadido.

El Capitulo IV presenta los resultados de [a simulacion del tratamiento termoquimico de
residuos lignocelulosicos mediante pirQlisis. El trabajo experimental se ha realizado en
colaboracion con investigadores de la Universidad de Catania, Sicilia, Italia, donde hay
instalada una planta piloto de pirolisis que ha sido utilizada para la obtencion de
parametros experimentales. La simulacion de los datos obtenidos ha permitido realizar
la modelizacion del procesoy evaluar lainfluencia de la composicion de la materia prima
y de los parametros de operacion en los rendimientos y composicion de los productos
de salida. Ademas, se ha estudiado el potencial del piro-gas obtenido como fuente de
generacion de energia térmica y eléctrica en una central micro-CHP (Combined Heat
and Power).

El Capitulo Vresume las conclusiones generales extraidas del trabajo realizado, presenta
las lineas futuras de investigacion que se pretenden seguir e incluye las publicaciones
realizadas como resultado de la investigacion llevada a cabo, ademas de las
participaciones en conferencias y congresos durante el tiempo de realizacion de la tesis.
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Capitulo I. Biomasay bio-refineria

1.1 INTRODUCCION

Este capitulo recoge los conceptos basicos relacionados con la definicion de biomasa,
su clasificacion segun diversos criterios, sus componentes fundamentales y su
tecnologia de procesado, la bio-refineria. Ademas, se definira la plataforma de
productos quimicos y energéticos que se puede obtener a partir de la conversion de la
biomasa a través de diferentes rutas tecnologicas.

1.2 OBJETIVOS

Los objetivos definidos para este capitulo son:

definir el concepto de biomasa y su clasificacion

definir la biomasa lignoceluldsica y sus principales componentes

definir el concepto de bio-refineria y los tipos existentes

describir la plataforma de productos quimicos de base o building blocks que se
pueden obtener en una bio-refineria integral

YV V VYV

1.3 BIOMASA. DEFINICION

La Biomasa: es el conjunto de la materia organica, de origen vegetal o animal, y los
materiales que proceden de su transformacion natural o artificial. La Directiva
2009/28/CE relativa al fomento del uso de la energia procedente de fuentes renovables,
define la biomasa como “la fraccion biodegradable de los productos, desechos y
residuos de origen biolégico procedentes de actividades agrarias (incluidas las
sustancias de origen vegetal y de origen animal), de la silvicultura y de las industrias
conexas, incluidas la pesca vy la acuicultura, asi como la fraccion biodegradable de los
residuos industriales y municipales” [I.1].

La biomasa es un material biologico derivado de organismos vivos o recientemente
vivos de origen vegetal o animal. Historicamente, la biomasa se ha utilizado para
generar electricidad o producir calor a través de la combustion directa. Los residuos
forestales, por ejemplo (como arboles muertos, ramas y tocones de arboles), recortes
de patio, astillas de madera y residuos sélidos urbanos se utilizan a menudo para este
proposito [1.2].

La biomasa, por tanto, es un concepto muy amplio que incluye desde los residuos
procedentes de las actividades forestales, agricolas y ganaderas hasta la fraccion
organica de los residuos domeésticos e industriales, pasando por los subproductos de las
industrias agroalimentarias y de transformacion de la madera.

En los ultimos anos, a medida que ha ido aumentando la explotacion del inmenso
potencial disponible y se ha ido consolidando un mercado para la biomasa,
aumentando los agentes implicados y los volumenes comercializados, se han
acrecentado los esfuerzos por estandarizar y certificar la calidad de este tipo de
combustibles, por ejemplo en su aplicacion como combustibles solidos, como las
astillas y los pellets (normas ISO 17225), habiendo ademas estudios recientes
(BIOMASUD) y normas especificas que también se dirigen a residuos como los huesos
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de aceituna y las cascaras de frutos (normas UNE-164003 y UNE-164004,
respectivamente) [I.3].

1.4. CLASIFICACION DE LA BIOMASA

La Figura 1.1, muestra una clasificacion general de la biomasa.

| Biomasa |

{ I L L y

Subproductos Subproductos Residuos | | Subproductos | | Cultivos
Industriales Agroganaderos Solidos Forestales Energéticos
Urbanos l 1
y ”
1 | 1 Basuras Restos ?og:clscs(t)all?:s
Manufactura Manufactura Lodos Biodegrad. Selvicolas
Madera Agroalimentaria || Depuradora l l
l Cardo
Ind. Papelera Manufactura 1 l Clareos Sorgo
Ind. Mueble Madera Cla~ras Chopo
Restos Residuos Lefias _
l agricolas Ganaderos | | Aprov.Final
Cascaras
Huesos Podas Sub. Excrementos
Deshechos Cultivo Paja, Biomasa
Grasas Cascarilla Secundaria

Figura 1.1. Clasificacion general de la biomasa. Adaptado de la referencia [l.4].
1.4.1. Clasificacion en relacion a su origen y calidad

La Figura 1.2, ilustra su clasificacion, con relacion al origen, y a sus diferentes tipos de
calidad.

| Biomasa segun su Origen |

| Vegetal |

N O

| Agricola | | Restos Animales | | Excretas Animales

Primera Segunda Tercera
Generacion Generacion Generacion
" Residuos i
Explotaciones de llieS!du[os
Forestales o Bi gricolaso
fomasa Forestales

Agricolas Generados

Figura 1.2. Clasificacion de la biomasa segln su origen. Adaptada de la referencia [1.5].
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1.4.2. Clasificacion con respecto a su uso energético

En la Tabla 1.1 se presenta un esquema de los principales tipos de biomasa para
aplicaciones energeéticas.
Tabla 1.1. Tipos de biomasa para fines energéticos. Basado en la referencia [1.6]

Sector

Tipo

Ejemplo

Ganaderia

Residuos Ganaderos

Estiércol solido (estiércol de pollo)

Estiércol liquido
estiércol de oveja)

(bovino, porcino,

Cultivos energéticos

Cultivos de energia
herbacea, lignocelulbsica
seca.

Hierba; cana comun; hierba roja; cana
gigante;  cardo;  Arbusto  indio,
Miscanthus

Cultivos agricolas

Cultivos energéticos de
almidon

Trigo; patata; maiz; cebada; amaranto.

Forestales

Subproductos forestales

Blogues de madera; virutas de madera
de las tapas y ramas; virutas de madera
del adelgazamiento.

Residuos de la industria
maderera.

Residuos industriales de aserraderos y
madera de  desecho industrial
procedente de molinos de madera (la
corteza, aserrin, astillas de madera,
losas, cortes) Residuos vegetales
fibrosos de la produccion de pulpa
virgen y de la produccion de papel a
partir de pulpa, incluido el licor negro

Industria

Productos Industriales

Residuos de la industria
alimenticia.

Bio-aceite (aceite de pirolisis)

Material celul6sico himedo (colas
de raiz de remolacha); Grasas
(aceites de cocina usados); Sebo,
grasa amarilla; Proteinas (residuos
del matadero)

Parquesy jardines

Herbaceos

Poda de maderay césped.

Otros residuos

Residuos contaminados

Demoliciones de madera,
biodegradables, lodos de aguas
residuales, gases de vertederos y
alcantarillados, residuos municipales.

Otros

Cascaras/conchas/huesos

Almendra, aceituna, nuez.

El Comité Europeo de Normalizacion (CEN) publicé 27 especificaciones técnicas (pre-
normas) para biocombustibles solidos durante 2003-2006. La clasificacion de la biomasa

5
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ayuda a diferenciar la materia prima en funcion de su origen con todos los detalles. Estos
se actualizan a estandares comunes para todos los paises de Europa y estan etiquetados
como estandares en las dos especificaciones técnicas mas importantes desarrolladas,
para la clasificacion y especificacion (EN 14961) y el aseguramiento de la calidad de los
biocombustibles sélidos (EN 15234).

La clasificacion de los biocombustibles sélidos se basa en el origen y la fuente. Esto
ayudara a rastrear la cadena de produccion de combustible. Los combustibles sélidos se
dividen entre las siguientes subcategorias de acuerdo con las normas EN:

» Biomasa lenosa: Se basa en la plantacion, por productos y madera usada.
Arbolesy arbustos.

» Biomasa herbacea: Plantas que tienen tallo no lenoso y que mueren al final de la
temporada de crecimiento. También entran en esta clasificacion, los granos y
sus productos.

» Biomasa de frutas: Son las partes de una planta, que contienen semillas.

» Mezclas: Se refieren a la mezcla intencional de biomasa y [as mezclas se refieren
a la biomasa mixta no intencional.

1.5. COMPOSICION DE LA BIOMASA

La biomasa de origen vegetal presenta en su composicion diferentes componentes y
diversas estructuras quimicas:

» Carbohidratos (75%): Celulosa, almidon, quitina y hemicelulosas

> Lignina (20%)

» Componentes Minoritarios (5%): Vitaminas, Grasas, Proteinas, Aromas y
Colorantes

Los compuestos principales de los materiales lignoceluldsicos son:

» Celulosa, es un polimero obtenido de la glucosa
» Hemicelulosas/poliosas, son polimeros formados por hexosas y pentosas.
» Lignina, es un polimero de alto contenido en grupos fenolicos

Con el objetivo de desarrollar varios tipos de lineas de productos, a partir de estos tres
grupos de compuestos, hay que primero lograr una separacion de los mismos para su
posterior tratamiento individual. La reaccion quimica que se desarrolla, en el procesado
del material lignoceluldsico es la fragmentacion del mismo en celulosa, hemicelulosa y
lignina. En medio del proceso se obtienen diferentes reacciones como la
descomposicion de la celulosa (C¢Hi00s)n en unidades de glucosa (CeHi206), la
descomposicion de las hemicelulosas (CsHsO4)n en azlcares simples como la xilosa
(CsH1005) v, por dltimo, la degradacion de esta ultima formando productos como el
furfural (C5H402).
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1.5.1. Celulosa

Es el polisacarido mas encontrado en la naturaleza y su composicion esta formada
principalmente por moléculas de B-D-glucosa en forma de piranosa unidas entre si por
enlaces B -1,4-O-glucosilico. Presenta un grado de polimerizacion variable comprendido
entre 8000y 10000. Ademas de utilizarse en la fabricacion del papel, también sirve como
materia prima para la elaboracion de fibras artificiales (acetato de celulosa), plasticos
(nitrato de celulosa), explosivos (nitrocelulosa), agentes espesantes y agentes
gelificantes (éteres de celulosa tales como carboximetilcelulosa, hidroxietilcelulosa e
hidroxipropilmetilcelulosa) [1.7].

Otra aplicacion de la celulosa es la obtencion de hidroximetilfurfural (CeHsO3) por
deshidratacion de las hexosas (procedentes de hidrolizar la celulosa) a partir de un
proceso similar al de obtencion del furfural mediante una tecnologia que esta siendo
mejorada con nuevos métodos de extraccion que seran utilizados en breve a nivel
industrial [I.8]. Este derivado del furano, junto con el furfural, obtenidos a partir de
biomasa lignoceluldsica, suponen el punto de partida para su conversion en estructuras
monomeéricas polimerizables por reacciones equivalentes a las que se utilizan en la
quimica del petroleo para obtener polimeros a partir de derivados alifaticos y
aromaticos [1.9].

Ademas de lo anterior, la celulosa puede ser hidrolizada via enzimatica o quimica para
convertirse en glucosa y, por posterior fermentacion de ésta, producir etanol. En 2021,
se fabricaron en el mundo 27,310 millones de galones de etanol, de los cuales 15,000
millones de galones, se produjeron en los Estados Unidos (siendo el maiz, la materia
prima), 7,500 millones de galones en Brasil (de la cana de azucar), y cerca de 1,500
millones de galones en la Union Europea [l.10]. Tiene como uso principal, el
biocombustible, aunque, a partir del mismo, se puede obtener etileno, acetaldehido,
ésteres de etilo y éteres etilicos tales como éter dietilico y etil-ter-butil éter.

1.5.2. Lignina

La lignina es un bio-polimero aromatico, ramificado y reticulado formado por
estructuras fenilpropanicas (principalmente guaiacilo y siringilo, con cantidades
menores de p-hidroxifenilpropano), véase la Figura 1.3, [.11], conectadas entre si por
enlaces C-Cy éter como el B-O-4, a-O-4, B-5, B-1, 4-O-5y 5-5, [1.12-1.14], de los cuales el
mas comun es B-O-4 [I.15].

OCH; H3CO OCH,
OH OH OH

Figura 1.3. Estructuras quimicas de las principales unidades constituyentes de las ligninas.
Izquierda: guaiacilo; centro: siringilo; derecha: p-hidroxifenilpropano.
Debido a su complejidad, la lignina, con una gran variedad de grupos funcionales
conectados por diferentes enlaces depende principalmente de su procedencia y su
7
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meétodo de extraccion utilizado para obtenerla [I.16]. Cabe resaltar que, dentro de sus
posibles aplicaciones, esta la formulacion de polimeros [I.17], fabricacion de filamentos
para fibras de carbono [I.18], compuestos para uso cosmético, como la vainillina [1.19] y
de otros productos como aldehidos o acidos alifaticos. Estas aplicaciones incrementan
el valor este compuesto, en el esquema de bio-refineria en comparacion con el valor
asociado a la utilizacion de la lignina como combustible sélido, aplicacion a la que
generalmente se destina a las fabricas de pasta y papel [1.20].

1.5.3. Hemicelulosas

Las hemicelulosas, también conocidas como poliosas, son heteropolisacaridos
constituidas por pentosas (pentosanos) y hexosas (hexosanos). Los pentosanos estan
formados por aldopentosas (monosacaridos de 5 atomos de carbono) y los hexosanos
por aldohexosas (monosacaridos de 6 atomos de carbono), unidas por enlaces (1-5),
formando una cadena lineal ramificada. Las aldopentosas mas halladas en la materia
vegetal son la xilosa y la arabinosa, mientras que las aldohexosas son la galactosa,
manosa, glucosa y el acido glucuronico.

La hemicelulosa que mas abunda en las plantas anuales y residuos agricolas es el xilano,
polisacarido formado por una cadena lineal de residuos de xilosa con diversas
ramificacionesy sustituciones.

La despolimerizacion catalizada y deshidratacion del xilano para la elaboracion del
furfural (CsH100s) es un proceso industrial, que se ha venido desarrollando. A partir de
furfural se obtienen una variedad de compuestos de interés industrial, entre ellos, el
alcohol furfurilico y su tetrahidroderivado, furfurilamina, acido furoico y acido
furanacrilico, furano y tetrahidrofurano [1.21].

El furfural fue, ademas, el compuesto de partida para la fabricacion del nylon 6 y nylon
6,6 en su proceso de fabricacion original, aunque dicho proceso no esta actualmente en
uso. [1.22].

El xilitol (CsH1,05s) es un alcohol de azlcar que se puede obtener ya sea por via quimica
0 enzimatica a partir de la xilosa. Es un edulcorante con propiedades anticariogénicasy
con un metabolismo independiente de la insulina, 1o que le hace interesante en la
industria alimentaria. Su sintesis por via quimica tiene un costo muy elevado por lo que
es interesante su produccion via fermentacion de residuos agricolas con alto contenido
en hemicelulosas [I.23].
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1.6. BIO-REFINERIA. DEFINICION

Definicion 1. La Agencia de Energia Internacional ha definido la bio-refinacion como el
procesamiento de manera sustentable de biomasa para lograr su conversion en una
variedad de productos bio-compuestos (comida, sustancias quimicas, materia prima) y
bioenergia (biocombustibles, poder y/o calor). También se define como una estructura
industrial que utiliza la biomasa como materia prima y la trasforma como
biocombustible o bioenergia. [I.24].

Definicion 2. Bio-refineria es una planta industrial que transforma la biomasa en vapor,
electricidad, biocombustibles, quimicos, plasticos y otros productos de alto valor
agregado. Su proposito es aprovechar cada fraccion de la biomasa, mediante la
integracion eficiente de procesos fisicos, quimicos, termoquimicos y bioquimicos, para
generar multiples productos. Laidea también es crear una economia circular que recicle
tanto nutrientes como otros insumos auxiliares, lo que reduciria las emisiones y su
impacto en el medio ambiente y los ecosistemas, permitiendo, a la vez, el ahorro de
recursos no renovables. Ademas, la cadena de valor alrededor de una bio-refineria
promoveria el desarrollo econdmico, asi como la integracion de comunidades, si se usa
biomasa producida localmente.

Las bio-refinerias emergen como una posible solucion para producir no solo
biocombustibles, sino multiples productos de manera rentable y mas sustentable, a
partir de la biomasa. [1.25] Ahora bien, segln la Comision Europea, reunida en Bruselas,
desarrollaron un Plan de Accion, de la UE, para la economia circular. Al estimular la
actividad sostenible en sectores clave y nuevas oportunidades de negocio, el plan
contribuira aliberar el potencial de crecimiento y empleo de la economia circular. El plan
incluye compromisos globales sobre el diseno ecoldgico, la elaboracion de
planteamientos estratégicos sobre los plasticos y las sustancias y productos quimicos,
una iniciativa de primer orden para financiar proyectos innovadores en el marco del
programa de investigacion de la UE Horizonte 2020 y 2030, y acciones especificas en
ambitos como los plasticos, los residuos alimentarios, las materias primas criticas, los
residuos industriales y mineros, el consumo y la contratacion publica. Son una
respuesta, con beneficios en los rubros, econdmico, ambiental y social.

A todo ello seguiran otras propuestas legislativas clave sobre fertilizantes y reutilizacion
del agua. Por ultimo, se contemplan medidas horizontales de facilitacion en ambitos
como la innovacion y la inversion, a fin de estimular la transicion hacia una economia
circular. Las acciones propuestas apoyan la economia circular en cada etapa de la
cadena de valor, desde la produccion hasta el consumo, la reparaciony la reelaboracion,
la gestion de los residuos vy las materias primas secundarias que se reintroducen en la
economia. Las acciones propuestas se llevaran a cabo ateniéndose a los principios de
legislar mejor, y tras haberlas sometido a una adecuada consulta y evaluacion de
impacto. [1.26] (Figura 1.4). La mayoria de los productos quimicos, procedentes del
petroleo, pueden producirse a partir de biomasa [1.27].
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Figura 1.4. Disefos de bio-refineria. Adaptada de la referencia. [1.27]

1.6.1 Tipos de bio-refineria

Existen dos tipos principales:

» Bio-refineria simple: a partir de la biomasa se produce un determinado
biocombustible o bioenergia.

» Bio-refineria integrada: corresponde a la produccion de diferentes lineas de
productos, combustibles y energia de forma similar a una refineria de petroleo.

La bio-refineria integrada ofrece una mayor versatilidad de procesado de biomasa de
diferente origen y la capacidad de generar diferentes lineas de productos segun su
posicion en el mercado. Esta flexibilidad de este tipo de bio-refineria, seria comparada
con lasimple.

1.6.2. Tipos de bio-refineria integrada

Existen dos tipos, y van a depender de la materia prima que se utiliza y del grado de
integracion.

1.6.2.1. Clasificacion segun el grado de integracion

> Bio-refinerias de primera generacion
Produce biocombustible, a través de un sistema poco flexible, utilizando un tipo de
materia prima especifica, con capacidad de procesamiento fija y se obtiene algun
subproducto de bajo valor. Es el minimo grado de integracion.
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> Bio-refinerias de segunda generacion
Parte de un tipo especifico de biomasa, da como resultado una variedad de productos
finales con baja demanda. Va a permitir unir lineas de productos industriales y las
unidades que ya existen de la produccion agricola y de esta manera se ve aumentado el
grado de integracion.

> Bio-refinerias de tercera generacion
Mediante la union de varias tecnologias multiples, producen bio-energia y
biocombustibles, y una serie de diferentes lineas de productos, partiendo de biomasa
variada, ya sea de origen forestal o agricola. (Figura 1.5).

Bio-refineria de tercera
generacion

Productos

N Tecnologias de | > .
procesado miuiltiples Materiales

Materia prima:
Biomasa variada

Energia

-Biomasa lignocelulésica: -Tratamientos biolégicos: - Biocombustibles

- Plantas anuales - Bacterias - Bio-materiales

- Residuos agricolas - Enzimas - Bio-quimicos

- Arbustos -Tratamientos quimicos
-Biomasa de origen forestal: -Tratamientos térmicos

- Restos del procesado dela -Tratamientos termoquimicos

madera -Tratamientos fisicos

-Maderade podas

-Granos

Figura 1.5. Esquema de una bio-refineria integrada de tercera generacion. Adaptada
de la referencia [l.28].

1.6.2.2. Clasificacion segun la materia prima que utiliza

Segun el tipo de materia prima que procesan, las bio-refinerias se clasifican del siguiente
modo [1.28]:

» Bio-refineria de materiales lignocelulosicos

» Bio-refineria de cultivo integral

» Bio-refineria verde

1.6.2.3. Bio-refineria de materiales lignocelulosicos
Esta tecnologia procesa biomasa seca, como residuos forestales (restos de madera,
podas) y residuos agricolas (paja, tallos, canas, residuos de papel, etc.) Estos materiales

tienen la caracteristica de ser accesibles a bajo costo y estar disponibles en gran
cantidad [1.29].
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Figura 1.6. Posibles productos que se pueden desarrollar en una bio-refineria de
materia lignoceluldsica. Adaptada de la referencia [1.29].

1.6.2.4. Bio-refineria de cultivo integral

Este tipo de tecnologia utiliza los cereales (arroz, trigo, centeno, avena, cebada, maiz) de
forma integral, tanto el grano como la paja. El primer paso consiste en la separacion de
la paja y el grano para su posterior procesado por separado. En la Figura 1.7 se

esquematizan las principales vias de aprovechamiento de la materia prima en bio-
refineria de cultivo integral.

Cereal

Material
lignocelulésico

I\

| Gas de sintesis |

| Almidén |

y
! Grano |

[ celulosa | | Lignina | -Plastificacion =
- Modificacién quimica - Agentesligantes
. - Carburantes - Conversion bio- - Pegamentos
[ Hemicelulosas | [-Metanol tecnologica - Cargas

| Harina |

Figura 1.7. Esquema de los diferentes productos que se podrian obtener en una bio-refineria
de cultivo integral. Adaptada de la referencia [1.30].

Por una parte, los residuos agricolas (paja de cereales) se pueden someter a un proceso
de pasteado semi-quimico con diferentes reactivos para la separacion de sus tres
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componentes (celulosa, hemicelulosas y lignina) y la obtencion de diferentes productos
a partir de estas tres lineas base. De este modo, tras el fraccionamiento de la biomasa,
se obtiene, por un lado, un solido rico en celulosa y hemicelulosas, a partir del cual se
produciran pastas celuldsicas y, por otro lado, un licor negro con alto contenido en
lignina, pudiéndose separar ésta, para una posterior obtencion de productos de valor
anadido.

Dichas pastas celulbsicas se pueden emplear directamente en la produccion de papel u
otras aplicaciones a partir de la celulosa (envases, etc.). Por otra parte, mediante los
tratamientos hidrotérmicos o de auto hidrolisis, consistentes en tratar la materia prima
con agua a elevada temperatura, se puede solubilizar el mayor porcentaje posible de
hemicelulosas, que estan constituidas principalmente por unidades de xilosa. De esta
manera se obtiene un hidrolizado formado por una mezcla de oligbmeros
(xilooligbmeros), monosacaridos (principalmente xilosa), productos de descomposicion
de azucares (furfural o hidroximetilfurfural) y acido acético. Este ultimo se genera a
partir de los grupos acetilos presentes en la hemicelulosa, actuando como catalizador
de la reaccion de auto hidrolisis.

Ademas de lo anterior, la paja es el material inicial para la fabricacion de gas de sintesis
(una mezcla de monodxido de carbono e hidrogeno) por pirdlisis. Y el gas de sintesis, es la
materia prima para la produccion de una gran variedad de productos, como
carburantes y metanol [1.31]

El grano puede transformarse en almidon, polisacarido obtenido de la mezcla de
amilosa (18-28%) y amilopectina (72-82%), existen diversas formas para la obtencion de
productos: plastificacion (copolimerizacion y mezcla con otros polimeros), modificacion
quimica (eterificacion para dar almidon carboximetilado, usado como agente
estabilizante y espesante en la industria textil; esterificacion y trans-esterificacion a
ésteres de acidos como el acético, succinico, adipico y citrico usados como espesantes;
hidrolisis por aminacion reductiva para producir etilendiamina e hidroélisis con
hidrogenacion para obtener sorbitol, etilenglicol, propilenglicol y glicerina) y conversion
biotecnoldgica para generar poli-acido 3-hidroxibutirico [I.32]. También, se pueden
obtener otros co-productos como harinas, jarabe de maiz de alta concentracion de
fructosa, almidon, dextrosa, etc., los cuales pueden seguir rutas de procesamiento para
la obtencién de productos alimenticios, plasticos, pegamentos, adhesivos, etc. [1.33]

En cuanto a la obtencidon de bio-combustibles, la EIBI (European Industrial Bioenergy
Initiative) indica: “Los bio-carburantes avanzados son los que se han producido a partir
de materias primas lignoceluldsicas, cultivos no alimentarios o desechos industriales y
corrientes residuales; presentan bajas emisiones de CO, asociadas a su uso y se les
atribuye un bajo impacto sobre los cambios indirectos del uso de la tierra” [1.34].

La Tabla 1.2 presenta una clasificacion de los principales biocombustibles y sus
aplicaciones.
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Tabla 1.2. Biocombustibles y sus aplicaciones. Basado en la referencia [1.34].

BIOCOMBUSTIBLE

DESCRIPCION

APLICACIONES

Motores gasolina en mezclas de hasta

el 15%.
Bio-etanol Etanol producido a partir de
biomasa o de la fraccion Mezclas superiores como
biodegradable de los E-85 (85% de etanol)
residuos, mediante E- Diesel: etanol mezclado hasta un
fermentacion para su uso 10% con gasoil para motores diésel.
como biocombustible. En desarrollo.
Ester metilico producido a Motores diésel convencionales puro
L. partir de aceite vegetal o 0 en mezclas con gasoleo.
Bio-diesel animal
Mediante esterificacion
Combustible gaseoso Purificado hasta alcanzar la calidad
. producido por digestion del gas natural: uso en turbinas de
Bio-gas

anaerobia de biomasa y/o
fraccion biodegradable de
residuos

gas.

Bio-metanol

Producido a partir de
biomasa

\plicaciones similares a las del bioetanol

Bio-dimetiléter

Producido a partir de
biomasa

Indicado para la sustitucion del

soil en los motores de ciclo Diésel

Bio-ETBE

(Etil ter-butil éter)

ETBE a partir de bioetanol
por reaccion con el
isobuteno. La fraccion
volumétrica que computa
como biocombustible es del
47%

Puede ser usado en mezcla al 15% en
volumen con la gasolina. Mejora el
poder antidetonante

Bio-MTBE

(Metil ter-butil

éter)

MTBE a partir de bio-
metanol. La fraccion
volumétrica que computa
como biocombustible es del
36%

Puede ser usado en mezcla al 15% en
volumen con la gasolina. Mejora el
poder antidetonante

Biocombustibles
sintéticos

Hidrocarburos sintéticos o
sus mezclas obtenidas
mediante sintesis de Fischer-
Tropsch a partir de biomasa

En funcion del hidrocarburo sintético
obtenido podra

emplearse en un motor diésel o de
ciclo Otto

Bio-hidrégeno

Hidrégeno producido a partir

de la biomasa y/o a partir de

la fraccion biodegradable de
los residuos

Uso en motores adaptados
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Producido por
hidrogenacion/isomerizacion

Hidrobiodiesel de aceite vegetal 0 animal

Uso en motores diésel

Fraccion ligera procedente de Uso en mezclas con queroseno hasta
la destilacion de biodiesel el 20% para uso en

Bio-queroseno obtenido

motores de aviacion.
por trans-esterificacion

Otros Productos producidos por Uso en motores diésel o Otto en
tratamiento en refineria de funcion de las caracteristicas del

biomasa, la bio-gasolina y los combustible
carburantes de bio-refineria.

bio-carburantes

1.6.2.5. Bio-refineria verde

Las materias primas incluidas en este concepto de bio-refineria corresponden a las
biomasas con alto contenido en humedad, tales como pastos y cultivos verdes (alfalfay
trébol) y los cereales en fase temprana de desarrollo, asi como otros cultivos como la
patata, la yuca, la remolacha azucarera y la cana de azucar.

El jugo de prensado o verde contiene una gran variedad de sustancias (proteinas,
aminoacidos libres, acidos organicos, tintes, enzimas, hormonas, sustancias organicas,
minerales, etc.) y a partir de él puede llegar a obtenerse acido lactico y sus derivados,
aminoacidos, etanoly ciertas proteinas. La torta, rica en nutrientes, suele destinarse a la
alimentacion animal, aunque también puede emplearse para la produccion de acido
levulinico y biocombustibles sintéticos (gas de sintesis e hidrocarburos) y pellets [I.35].

De la misma manera, estos procesos dan lugar a diferentes residuos, que pueden
emplearse para la obtencion del biogas, en combinacion con la produccion de calory
electricidad. Para este tipo de bio-refinerias se requiere utilizar, materia lignoceluldsica
humeda, como la hierba, procedente de campos naturales, alfalfa, cereales no maduros,
y deshechos agricolas o forestales humedos. En la Figura 1.8 se ilustran las principales
vias de aprovechamiento de la materia lignocelulosica humeda.
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Figura 1.8. Esquema de posibles productos que se pueden obtener en una bio-refineria verde.
Adaptada de la referencia [l.35].

1.7 PRODUCTOS QUIMICOS A PARTIR DE LA BIOMASA

El desarrollo de una industria quimica partiendo de la biomasa, como reemplazo de los
combustibles fosiles nos va a permitir trasladar los sistemas de produccion de la
petroquimica a la bio-industria.

Hoy por hoy 85% de todos los productos quimicos, aproximadamente, se producen, a
partir de unos 20 productos quimicos base, de los cuales 8 vienen de la petroquimica
(etileno, propileno, benceno, tolueno, p-xileno, butadieno, o-xileno, metanol). Estos 8
productos producen a su vez 300 compuestos intermedios a partir de los cuales se
fabrican hasta 30.000 productos finales.

La biomasa, siendo una alternativa, de materia prima base, debera suministrar los
compuestos quimicos y materiales organicos complejos para las diferentes
aplicaciones requeridas en el mercado actual, para poder sustituir la quimica organica
que se produce de los combustibles fosiles. La fabricacion de biomasa anual, estimada
en 170 billones de toneladas, el 75% son carbohidratos, principalmente en forma de
celulosa, almidon y sacarosa; el 20% es lignina vy el 5% restante, otros compuestos como
grasas, proteinas y sustancias varias [1.35].

Teniendo en cuenta lo anterior, deberia ser prioritario, conseguir un acceso eficiente a
los carbohidratos, asi como un adecuado proceso de conversion de los mismos, en
productos quimicos de base, con variadas aplicaciones y funcionalidad con el potencial
de ser transformados en nuevas familias de moléculas de interés industrial. Para ello, es
vital, la combinacion en los procesos de degradacion, de la celulosa o el almidon, via
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enzimatica o quimica, para la obtencion de azucares simples, con procesos de sintesis
qgue nos lleven a los correspondientes productos y materiales finales.

En el Departamento de Energia de los Estados Unidos (Biomass Program, U.S.
Department of Energy (DOE), dentro del programa de Biomasa, propuso un listado de
los doce productos quimicos base, procedentes de azucares y del gas de sintesis con
mayor potencial industrial para la obtencidn de toda una serie de productos y materiales
gue compiten, con la plataforma petroquimica, basandose en los mercados potenciales
de los productos quimicos base y sus derivados, asi como la complejidad técnica de las
rutas de obtencion de los mismos. Ademas, se propuso, un segundo grupo de posibles
candidatos viables (Tabla 1.3).

Entre los productos descritos, como el furfural, el sorbitol y el acido lactico, ya se
obtienen partir de la biomasa. En ciertos casos, como el de los acidos 1-4-dicarboxilicos
y el xilitol/arabinitol, tienen moléculas agrupadas como la consecuencia de la potencial
sinergia de sus estructuras, ya sea por ser isomeros, o porque a partir de ellos puede
obtenerse la misma molécula, o porque, a partir de ellos o de sus derivados, se obtiene
basicamente la misma familia de productos.

Tabla 1.3. Listado de Productos quimicos de maximo potencial industrial [I.36].

Grupo de maximo potencial industrial Posibles candidatos
Acidos 1,4-dicarboxilicos (succinico, fumarico y malico) Acido gluconico
Acido 2,5-furanodicarboxilico Acido lactico
Acido —hidroxipropionico Acido masonico
Acido aspartico Acido propidnico
Acido glucarico Acido citrico
Acido glutamico Acido aconitico
Acido itaconico Acido xilonico
Acido levulinico Acetoina
3-Hidroxibutirolactona Furfural
Glicerol Levoglucosano
Sorbitol Lisina
Xilitol/arabinitol Serina

Treonina

Los productos derivados se presentan a continuacion:

Derivados del acido succinico: tetrahidrofurano, 1,4-butanodiol, succinamida,
butirolactona, 2-pirrolidona, 1,4-diaminobutano, succinonitrilo. Los compuestos antes
mencionados, se utilizan para la elaboracion de lacas y colorantes, en perfumeria y
medicina.

Derivados del acido 2,5-furandicarboxilico: acido succinico, 2,5-
dihidroximetilfurano, 2,5-furandicarbaldehido. Este compuesto, tiene las mismas
aplicaciones del acido succinico, ademas de la produccion de poliésteres para fibras,
peliculas, botellas y recipientes.

Derivados del acido 3-hidroxipropionico: 1,3-propanodiol, acido acrilico y acrilatos,
acrilamida, 3-hidroxipropionato de etilo, acrilonitrilo, propiolactona. Son utilizados para
la elaboracion de lentes de contacto, floculantes y productos super absorbentes.
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Derivados del acido aspartico: 3-aminotetrahidrofurano, amino butirolactona,
anhidrido aspartico. Son utilizados para la elaboracion de disolventes, sustitutos de poli-
acido acrilico, detergentes, floculantes y materiales super absorbentes.

Derivados del acido glucarico: Glucano-d-lactona, glucaro-d-lactona. Son utilizados
para la elaboracion de disolventes y nylon.

Derivados del acido levulinico: 1,4-pentano diol, acido acrilico, acido acetilacrilico,
ésteres. Son utilizados para la elaboracion de aditivos de combustibles, disolventes,
acrilatos, poliésteres, herbicidas y policarbonatos.

Derivados del glicerol: Acido glicérico, 1,3-propanodiol, propilenglicol, carbonato de
glicerol, poliésteres ramificados, mono, di o trigliceratos, glicidol, acido oxalico. Son
utilizados para la elaboracion de poliésteres termoplasticos, fibras y peliculas de
poliésteres, espumas y elastbmeros de poliuretanos, cosméticos, explosivos,
preparaciones farmacéuticas, tensoactivos y en sintesis de productos de quimica fina.
Es de suma importancia, tener en cuenta la analogia estructural que posee el glicerol,
respecto a los azucares, lo que nos permite aplicar los procesos de conversion
desarrollados, para el glicerol a la glucosa, xilosa, y otros productos, favoreciendo la
diversificacion de los procesos plausibles en una bio-refineria.

Acido lactico: Se obtiene a partir de la fermentacion de sustratos ricos en
carbohidratos por bacterias u hongos, generalmente se utiliza en la industria alimenticia
como acidulante y conservante, y en la industria quimica como solubilizador, agente
controlador de pH o solvente biodegradable. El incremento en su demanda se debe por
el desarrollo del acido lactico, precursor del acido polilactico o polilactida (PLA) a partir
del dimero ciclico (lactida). EIl PLA es un compuesto material termoplastico
biodegradable de alta resistencia, que se utiliza entre otras aplicaciones, en la
elaboracion de fibras, peliculas, varillas envases, tejidos y sus caracteristicas, tienen la
propiedad que le va a permitir competir con los actuales polimeros termoplasticos,
producidos mediante las fuentes petroquimicas [1.36].

18



Capitulo I. Biomasay bio-refineria

1.8. CONCLUSIONES

>

Es de vital importancia realizar disenos flexibles para los procesos de bio-refineria,
con el objetivo que posean los estandares requeridos del mercado actual, teniendo
en cuenta que dicho mercado es fluctuante y variable y debe ofrecer una variedad
de productos, con este objetivo basico. El concepto de bio-refineria integrada
resume esta vision, abarcando en un mismo proceso diferentes lineas de
produccion que puedan utilizar diferentes materias primas, y elaborar una serie de
bienes de consumo, como también bio-energia y productos quimicos.

La bio-refineria de materiales lignoceluldsicos, utiliza materias primas, de facil
acceso, econdmicas, variadas, y tienen disponibilidad en cualquier parte del mundo.
Es una caracteristica de suma importancia ya que, para poder contrarrestar los
productos derivados o fabricados en la industria petroquimica, se deben tener
productos de alta calidad, facil acceso y econdmicos.

Se deben desarrollar las tecnologias necesarias, para separar y procesar cada
fraccion de la biomasa y convertirla en multiples productos. Esto requiere, de una
investigacion multidisciplinaria, incluyendo agronomos, biotecnologos, quimicos e
ingenieros de proceso entre otros.

Una integracion sistematica a las tecnologias de procesos, de manera que su
funcionamiento, en conjunto, maximice el uso de la biomasa y minimice la
generacion de emisiones.

Desarrollar un buen analisis de sostenibilidad, para asegurar que el sistema de bio-

refino es realmente, mas conveniente que un sistema de produccion basado en
materias primas fosiles.
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2.1. INTRODUCCION

La simulacion de procesos quimicos, desarrollada fundamentalmente en los Gltimos 50
anos, ha permitido considerables avances para la industria quimica, en términos de
mejora de la eficacia y rentabilidad de los procesos, a través de la posibilidad de ajustar
y optimizar las condiciones de los mismos, sin necesidad de realizar innumerables
experimentos y pruebas. La complejidad y coste de muchas tecnologias quimicas, hace
indispensable el uso de simuladores, para evitar errores humanos en calculos, reduccion
en los tiempos de desarrollo y operacion, asi como ajustar los consumos de reactivos,
disolventes y energia. La modelizacion y simulacion ofrecen un soporte fundamental,
para la toma de decisiones, en diversos ambitos y momentos del desarrollo del proceso
qguimico, con especial énfasis en sistemas de manufactura.

EL gran desarrollo de la tecnologia de computadoras, tanto en el hardware como en el
software, nos permite avanzar, en el desarrollo de los procesos, mediante simulaciones
que incluyen métodos de calculo, cada vez mas sofisticados para el analisis, sintesis,
diseno y optimizacion de todo tipo de procesos, relacionados con la ingenieria quimica.
La simulacion de procesos quimicos, tiene como objetivo representar, a través de un
modelo matematico, los cambios que se generan en el sistema quimico, alo largo de un
proceso determinado, en términos de balances de materia, energia, exergia y otros
parametros.

El analisis se basa en un modelo matematico, conformado por un grupo de ecuaciones
de proceso, con variables relacionadas, con las propiedades fisico-quimicas inherentes
a los compuestos involucrados, propiedades de los equilibrios entre las diferentes fases
participantes, y las condiciones de operacion. Los diferentes modelos matematicos,
empleados en la simulacion de procesos, contienen ecuaciones algebraicas lineales, no
linealesy diferenciales, que representan equipos u operaciones de proceso, propiedades
fisico-quimicas, conexiones entre el equipo vy las operaciones y sus especificaciones.
Estas conexiones se resumen en un diagrama de flujo, que representa la esencia del
proceso quimico. De este modo, el simulador de procesos se emplea para la
interpretacion y el analisis de la informacion.

2.2. OBJETIVOS

Los objetivos definidos para este capitulo son los siguientes:

Presentar los fundamentos teoricos de:
> lasimulacion de procesos quimicos
> las técnicas de optimizacion
> recoger el estado del arte y analizar diferentes publicaciones sobre simulacion de
procesos de bio-refineria.
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2.3. SIMULACION DE PROCESOS QUIMICOS

2.3.1. Conceptos basicos

Representacion de los procesos quimicos, utilizando ecuaciones matematicas que
reproduzcan adecuadamente su funcionamiento. Que van a formar parte, de todas las
fases para un diseno de proceso quimico, como son entre otras, la sintesis, el diseno, los
controles, su dimension, etc. Existen dos tipos de soluciones una sencillay otra compleja
respectivamente.

» Sencilla: Es la que corresponde a la resolucion de un balance de materia, en
estado estacionario, mediante ecuaciones matematicas de tipo algebraico.

» Compleja: Corresponde alaresolucion de modelos dinamicos, que representan
cambios en la produccion, mediante sistemas matematicos algebraicos,
ecuaciones diferenciales o con derivadas parciales.

Uno de los aspectos inherentes a la simulacion, consiste en la toma de decisiones, ya
que se puede dar el caso, de no contar con toda la informacion requerida desde el inicio,
o de trabajar con problemas abiertos, que conducen a varias soluciones validas, que se
deberan seleccionar mediante un analisis critico de los resultados.

2.3.2. Modelos de simulacion
El modelo debe contener la siguiente informacion:
Compuestos quimicos participantes:
» Propiedades quimicas
» Propiedades de sus mezclas
- Operaciones Unitarias implicadas y su conectividad.
- Parametros de diserio.
- Flujos de materiay energia
2.3.2.1. Diseino de un proceso quimico

El disenno de un proceso quimico se plantea en la disposicidon de una serie de datos
conocidos y variables a definir, del siguiente modo (Figura 2.1):

» Conocido:

- Entradas
- Salidas

» Desconocido:
- Diseno de Operacion

- Parametro de disenos de los equipos
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> Resolucion:

- De formaiterativa suponiendo el valor de las condiciones de operacion y los

parametros de diseno.

- Resolviendo el modelo matematico hasta que se cumplan las

especificaciones. [II.1] [11.2]

Entradas Diagrama de flujo
—

Salidas

Condiciones de
operacion

Parametros
disefio equipos

R

?

Figura 2.1. Esquema del disefio de un proceso quimico.

2.3.2.2. Modelado de un proceso quimico

Del mismo modo, en el caso de la simulacion de un proceso quimico, la informacion de
partida y las variables a determinar se definen del siguiente modo (Figura 2.2):

» Conocido:
- Entradas

- Condiciones de Operacion

- Parametro de los disenos de los equipos.

» Desconocido:
- Salidas

> Resolucion:

- El sistema debe estar completamente especificado (fijados todos los

grados de libertad).

- Resuelve el balance de energia y materia y va a predecir las condiciones

de salida en funcion a la entrada.

- Utilizan modelos termodinamicos complejos para prever el equilibrio de
fasesylas propiedades fisicas y utilizan modelos rigurosos para definir los

bloques de las propiedades unitarias. [I1.3]
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Entradas Salidas
- S Diagrama de flujo ?
Condiciones de Parametros
operacion disefio equipos

Figura 2.2. Esquema de la simulacion de un proceso quimico.

2.3.2.3. Ventajas y desventajas del uso de la simulacion

>

Ventajas:

Minimiza las tarea largas y repetitivas, por ende, se ahorra tiempo en el
diseno.

Permite conocer o determinar las condiciones Optimas de operacion,
respetando las restricciones.

Ayuda a discernir entre diferentes condiciones de operacion.

Desventajas:

Proporciona una amplisima variedad de posibles resultados, por lo que es
dificil para el usuario, analizar todos esos posibles resultados.

A su vez resulta demasiado complicado, detectar posibles errores e
inconsistencias.

Las principales ventajas de la simulacion de procesos en el campo de la ingenieria
guimica son:

>
>

>
>

Hacer un mejor uso de los recursos energéticos

Minimizar los costos de operacion y la emision de flujos de residuos que
podrian ser contaminantes

Aumentar la eficiencia y el rendimiento de los procesos
Mejora la capacidad de control de los procesos

Fomenta la ensenanza del disefnio de procesos

La simulacion de procesos, permite realizar un estudio de diferentes alternativas de
proceso (diagramas de flujo), con el fin de determinar en un tiempo razonable cuales de
ellos no son factibles. Ademas, un simulador flexible desarrolla diferentes casos de
estudio, en la busqueda de una configuracion 6ptima del proceso, haciendo posible que
el diseflo se mueva a etapas mas avanzadas rapidamente [11.4].
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2.3.3. Tipos de simuladores de proceso

Los simuladores de procesos, varian de acuerdo con la estrategia de simulacion que se
utilice, para asi poder determinar el modelo matematico que representa el proceso, que
se debe simular. Generalmente, la estrategia a aplicar va a depender de la complejidad
del modelo y del calculo. La primera, entendida como las diferentes posibilidades
existentes, desde modelos lineales con ecuaciones de masa y/o energia. El segundo, se
refiere a lainformacion (variables de entrada) necesaria para poder especificary resolver
el modelo en términos de las incognitas existentes (variables de salida).

Las subrutinas de un simulador de proceso, son las secuencias de las instrucciones o
programas informaticos, suministrados inicialmente con vectores, que contienen la
informacion correspondiente a los flujos de alimentacion del proceso, y algunos de sus
parametros. La subrutina tomalos vectores, interpreta la informacion y busca el modelo
adecuado para resolver el problema. Los resultados son los flujos de productos del
proceso. Por lo tanto, las subrutinas permiten trabajar con dos modos de calculo en un
simulador de proceso:

> Diseno: Basado en las condiciones de proceso requeridas, se utiliza un
rendimiento deseado como punto de partida para encontrar las
especificaciones del proceso que permiten el logro de esas condiciones.

» Clasificacion: Basado en las especificaciones de diseno, proporcionadas al
simulador, el rendimiento del proceso se evalua para cumplir con algunas
condiciones del mismo.

Las dos estrategias fundamentales utilizadas en la solucion de problemas de simulacion
son la estrategia secuencial y la estrategia simultanea. La simulacion secuencial
proviene de la necesidad de calcular diferentes unidades de proceso que forman parte
de un diagrama de flujo, en un modo de clasificacion. En este caso, algunos de los
valores de las secuencias de alimentacion y las especificaciones de los parametros de
cada unade las unidades deben ser conocidos. Como es imposible especificar todas las
corrientes todas las unidades de forma simultanea, se hace necesario utilizar los valores
salientes obtenidos del calculo en una unidad como informacion de entrada en la
siguiente unidad. De esta manera, se establece un orden secuencial de calculo para
resolver uno por uno todas las unidades del proceso. [I1.5], [I1.6]

2.3.4. Estrategias de simulacion
2.3.4.1. Simulacion en estado estacionario

2.3.4.1.1. Simuladores modulares secuenciales

Se trata de simuladores en los que cada unidad de proceso se representa con un modulo
en el que se incluyen el modelo de operacion y el algoritmo numeérico utilizado para el
calculo de las secuencias salientes. Los modulos son totalmente independientes entre
siy el flujo de informacion para el calculo en la simulacion coincide con el *flujo fisico"
en la planta. La ventaja de utilizar mddulos, es que cada sistema de ecuaciones se
resuelve utilizando su propia metodologia planteada en tres etapas:
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» Particion: deteccidon de reciclaje.

» Tearing: seleccion de corrientes lagrimales, sobre las que se realiza el
proceso iterativo.

> Pedido: establecimiento de una secuencia logica para las unidades de
operacion.

Los reciclajes deben su existencia a todos aquellos procesos en los que se producen
reacciones reversibles y fenomenos competitivos. En los simuladores hay subrutinas
especificas para el calculo de los reciclajes y la busqueda de la convergencia. Entre ellos
se establece un valor de inicializacion para el flujo lagrimal, se ejecuta el calculo vy,
finalmente, se comparan los valores y se dan nuevos valores de inicializacion hasta que
se logra la convergencia.

Los métodos mas conocidos de convergencia en los simuladores son Wegstein,
sustituciones sucesivas (o iteracion directa), Newton-Raphson y Broyden Quasi-
Newton. El método Wegstein se emplea en aquellas situaciones en las que las
"sustituciones sucesivas"” fallan o se requiere un gran numero de iteraciones.

Los reciclajes constituyen una unidad adicional en los diagramas de flujo de simulacion.
Cabe senalar que debe existir un algoritmo de convergencia que permita el ajuste de los
reciclajes v, por lo tanto, su calculo debe realizarse por separado de las unidades de
calculo normales asociadas con las operaciones de unidad. Generalmente, los reciclajes
no estan instalados, es decir, no deben especificarse como bloques de calculo en una
simulacion. [I1.7], [11.8]

2.3.4.1.2. Descomposicion de diagramas de flujo

Para resolver un diagrama de flujo, es necesario definir la secuencia de resolucion,
determinando el numero de bucles y particiones del diagrama de flujo. Cuando existen
reciclos de informacion, es imposible efectuar el calculo del sistema en forma directa.
Para hacerlo, deben suponerse los valores de una o varias corrientes, proceder al calculo
de acuerdo a las suposiciones efectuadas, e iterar sobre los valores adoptados. Las
corrientes de las que se suponen los valores, se llaman corrientes de corte. Sobre ellas
se deberan suponer una o mas variables (temperatura, presion, caudal) y luego verificar
la exactitud de esta suposicion.

Para lograr que la estructura resultante sea aciclica, deberemos elegir una o mas
corrientes de corte, lo que constituye el llamado conjunto de corte. Al seleccionar este
conjunto tendremos en cuenta que la dificultad de calculo asociada sea minima,
considerando el numero de variables del conjunto vy la estabilidad numérica de la
iteracion.

El particionado es unico, pero no la determinacion de la corriente de ruptura y la
secuencia de resolucion, donde existen varias alternativas. Se intenta seleccionar el
minimo numero de corrientes de ruptura y se suele elegir la que tiene mas informacion.
Para ello, se utiliza el algoritmo de Sargent y Westberg (1964). [11.9]. Siguiendo la
direccion de las corrientes de salida, ir de un equipo al siguiente. Parar cuando:

» Unequipo reaparezca. En este caso, todas las unidades forman un bucle.
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» Unequipo sea el final del proceso

de equipos detectados forma una particion

la lista de particiones

La Figura 2.3 incluye un ejemplo del citado método:

En el ejemplo de la Figura 2.3, el diagrama de flujo se establece del siguiente modo:

5 8

—>
9

Figura 2.3. Descomposicion de un diagrama de flujo.

Particiones: 2 ABCDB; ABCDE

Bucles:1 BCDB

Corrientes de Ruptura: 3,405 (las del bucle). Se supone un valor para ellas.

Orden de Resolucion A:

Conozco el valor de la corriente 1.
Supongo el valor de la 3.

Con 1, conozco 2, resuelvo A.

Con 3, conozco 4, resuelvo C.

Con 1, conozco 7, calculo 5, resuelvo D.
Con 2,3y 5, resuelvo B.

Sustituyo los valores obtenidos y calculo 3.

Contarelnumero de grupos de equipos encontrados. Cada uno de los grupos

Identificar los grupos formados por un Unico equipo. Anadir estos equipos a
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Orden de Resolucion B:

- Conozco el valor de la corriente 1.

- Supongo el valor de la 4.

- Con 1, conozco 2, resuelvo A.

- Con1,conozco 7y Con 4, Calculo 5y resuelvo D.

- Con?2y5, Calculo 3, resuelvo B.

- Con 3, conozco 4y resuelvo C.

- Sustituyo los valores obtenidos y calculo 4.
Orden de Resolucion C:

- Conozco el valor de la corriente 1.

- Supongo el valorde la 5.

- Con 1, conozco 2, resuelvo A.

- Con?2yb5, calculo 3, resuelvo B.

- Con 3, conozco 4, resuelvo C.

- Con4,5y TresuelvoD.

- Sustituyo los valores obtenidos y calculo 5.

En resumen, las principales caracteristicas de un simulador modular secuencial
son las siguientes:

- Los calculos se realizan por blogues

- El sistema de resolucion consiste en descomponer el proceso en bloqgues vy
determinar el orden de resolucion de cada uno (secuenciado).

- Los valores de salida se obtienen en funcion de los de entrada, parametros de
diseno y condiciones de operacion

- Son muy eficaces, para resolver problemas con toda la informacion de entrada
conocida

- Sihay bucles, se definiran corrientes de ruptura para poder calcular las unidades
que forman el bucle secuencialmente.

- Los valores de las sucesivas iteraciones, se obtienen por métodos numéricos
(sustitucion sucesiva, Wegstein, Broyden..). Ejemplos de simuladores que
trabajan con este método: Aspen Plus, Hysys. [11.10], [IL.11].
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2.3.4.1.3. Simuladores basados en ecuaciones

Las caracteristicas principales de estos simuladores son:

Todas las operaciones unitarias del diagrama de flujo, se representan en
sistemas de ecuaciones, que se resuelven simultaneamente. Ejemplos de estos
simuladores son gPROMS o SPEED-UP.

La estrategia de calculo esta definida, por el problema en particular que se va a
resolver, por lo que su formulacion es una tarea compleja.

Los aspectos mas importantes son el tamano del problema, el analisis de los
grados de libertad y la deteccion de los sistemas no lineales, debido a las
necesidades de calculo.

Para facilitar la convergencia, normalmente se utiliza algun algoritmo
simplificado para estimar el valor inicial de las variables desconocidas y favorecer

la convergencia.

Tabla 2.1. Comparacion entre simuladores modulares secuenciales y basados en ecuaciones.

Modulares secuenciales

Basados en ecuaciones

Solucionan las unidades individualmente

Resuelven el proceso de forma simultanea

Descomponen el diagrama de flujo en
blogues

Organizan las ecuaciones matematicas

Calculo iterativo, usando corrientes de
ruptura en caso de bucles

Actualizan todas las variables desconocidas
simultaneamente

Poco flexibles pero muy robustos

Muy flexibles, pero poco robustos

La iniciacion no es importante

La inicializacion es critica

Baja necesidad de calculo

Elevada potencia de calculo

2.3.4.1.4. Seleccion del modelo termodinamico

El factor clave de los simuladores de procesos quimicos, esta en la convergencia de los
meétodos de calculo utilizados. Suelen aparecer habitualmente problemas de

convergencia, que se pueden resolver considerando los siguientes factores:

Los simuladores utilizan algoritmos de convergencia diferentes, para realizar
calculos sien el sistema hay 2 o 3 fases, por lo que la eficacia de calculo aumenta
si se le da esta informacion a priori.

Hay que saber diferenciar los problemas de convergencia y los de propiedades
fisicas. Por ejemplo, la presencia de un azedtropo imposible de superar, puede
resultar en un aviso de que el método no converge.

Es vital elegir un modelo termodinamico adecuado para el tipo de compuestos
y condiciones de trabajo.

Repasar las unidades y la consistencia de los valores obtenidos (ej., la presencia
de incondensables en cabeza de columna o volatiles en fondo.) [11.12], [I1.13].
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Hay cuatro grupos principales de modelos termodinamicos:
» Grupo ldeal
» Grupo Ecuacion de estado
> Grupo Coeficiente de actividad
» Grupo Sistemas especiales

La eleccion del modelo termodinamico, implica fijar el método que definira las
propiedades de los compuestos puros, asi como de sus mezclas, el equilibrio
termodinamico entre fases, en cualquier condicion de presion y temperatura,
incluyendo el potencial quimico, coeficientes de actividad, fugacidad, o larelacion de los
coeficientes de distribucion, por lo que es una decision FUNDAMENTAL. Ademas, la
presencia de compuestos de diferente naturaleza (polar, apolar, electrolitos, sélidos)
dificulta mucho esta decision.

Grupo Ideal

Los métodos del grupo ideal, utilizan ecuaciones correspondientes a un sistema ideal,
para calcular las relaciones entre los coeficientes de distribucion, que es lo que se usa
posteriormente para calcular las condiciones de equilibrio.

Modelos termodinamicos basados en ecuaciones de estado

Estos modelos se basan, principalmente, en el uso de diferentes ecuaciones de estado,
que se utilizan en ingenieria quimica, en los calculos termodinamicos que permiten
estimar las relaciones de distribucion de los diferentes equilibrios. Los mas importantes
se presentan en la Tabla 2.2 [I1.13].

Tabla 2.2. Modelos termodinamicos basados en ecuaciones de estado.

Métodos termodinamicos Método de calculo del coeficiente K
basados en ecuacion de
estado
BWR-LS BWR Lee-Starling
LK-PLOCK Lee-Kesler-Plocker
PENG-ROB Peng-Robinson
PR-BM Peng-Robinson with Boston-Mathias alpha function
PRWS Peng-Robinson with Wong-Sandler mixing rules
PRMHV2 Peng-Robinson with modified Huron-Vidal mixing rules
PSRK Predictive Redlich-Kwong-Soave
RKSWS Redlich-Kwong-Soave with Wong-Sandler mixing rules
RKSMHV2 Redlich-Kwong-Soave with modified Huron-Vidal mixing
rules
RK-ASPEN Redlich-Kwong-ASPEN
RK-SOAVE Redlich-Kwong-Soave
RKS-BM Redlich-Kwong-Soave with Boston-Mathias alpha function
SR-POLAR Schwartzentruber-Renon
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Modelos basados en coeficientes de actividad

Estos modelos, utilizan diferentes relaciones para calcular los coeficientes de actividad
de la fase liquiday, con ellos, la fugacidad del vapor utilizando una segunda relacion. Los
mas importantes se presentan en la Tabla 2.3. [I1.13]

Tabla 2.3. Modelos termodinamicos basados en coeficientes de actividad.

Métodos termodinamicos Método de calculo del Método de calculo del
basado en coeficientes de | coeficiente de actividad | coeficiente de fugacidad
actividad de la fase liquida de la fase vapor
B-PITZER Bromley-Pitzer Redlich-Kwong-Soave
ELECNRTL Electrolyte NRTL Redlich-Kwong
ENRTL-HF Electrolyte NRTL HF Hexamerization model
ENRTL-HG Electrolyte NRTL Redlich-Kwong
NRTL NRTL Ideal gas
NRTL-HOC NRTL Hayden-O'Connell
NRTL-NTH NRTL Nothnagel
NRTL-RK NRTL Redlich-Kwong
NRTL-2 NRTL (using dataset 2) Ideal gas
PITZER Pitzer Redlich-Kwong-Soave
PITZ-HG Pitzer Redlich-Kwong-Soave
UNIFAC UNIFAC Redlich-Kwong
UNIF-DMD Dortmund-mod. UNIFAC Redlich-Kwong-Soave
UNIF-HOC UNIFAC Hayden-O'Connell
UNIF-LBY Lyngby-modified UNIFAC Ideal gas
UNIF-LL UNIFAC for L-L systems Redlich-Kwong
UNIQUAC UNIQUAC Ideal gas
UNIQ-HOC UNIQUAC Hayden-O'Connell
UNIQ-NTH UNIQUAC Nothnagel
UNIQ-RK UNIQUAC Redlich-Kwong
UNIQ-2 UNIQUAC UNIQUAC (using dataset 2) | Ideal gas
VANLAAR Van Laar Ideal gas
VANL-HOC Van Laar Hayden-O'Connell
VANL-NTH Van Laar Nothnagel
VANL-RK Van Laar Redlich-Kwong
VANL-2 Van Laar (using dataset 2) Ideal gas
WILSON Wilson Ideal gas
WILS-HOC Wilson Wilson Hayden-O'Connell
WILS-NTH Wilson Nothnagel
WILS-RK Wilson Redlich-Kwong
WILS-2 Wilson (using dataset 2) Ideal gas
WILS-HF HF Hexamerization model
WILS-GLR (ideal G, L enthalpy ref. st.) Ideal gas
WILS-LR (L enthalpy ref. st.) Ideal gas
WILS-VOL With volume term Redlich-Kwong

Estos modelos se basan, en la informacion estructural de los compuestos, mediante la
cual, se estiman las interacciones entre moléculas, por lo que se recomienda utilizarlos
con precaucion y validar sus predicciones. El rango de temperatura y presion adecuados
para su aplicacion es de 275-475 Ky 0-4 atm respectivamente. Las predicciones se
pueden validar con datos experimentales, o con comportamientos empiricos. Estos
modelos son la Unica opcion, cuando se dispone de datos parciales o cuando obtener
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resultados cualitativos sea una opcion valida (Ej., en las fases iniciales de desarrollo de
un proceso).

Si faltan parametros, se deben utilizar las bases de datos revisadas por los editores
(DIPPR, DECHEMA), no revisadas (Reid, Perry, CRC), resultados experimentales o estimar
los parametros a partir de modelos predictivos.

Si el compuesto no esta en la base de datos, la solucion por defecto es utilizar un
modelo predictivo y validar las estimaciones mediante propiedades fisicas del
compuesto puro y datos de equilibrio (L-V o L-L). [I.14]. [I1.15]

Tabla 2.4. Comparacion entre los modelos basados en ecuaciones de estado y los modelos de
estimacion de coeficientes de actividad.

Ecuaciones de Estado Estimacion de Coeficientes de Actividad
Capacidad de prediccion limitada para Puede representar a mezclas altamente no
mezclas fuertes no ideales ideales. (hasta P<10 atm). Si P » 10 atm, usar

métodos predictivos

Menor namero de parametros necesarios Requiere un elevado numero de parametros
binarios

Razonable extrapolacion con la temperatura | Parametros binarios altamente
dependientes de la temperatura

Consistente en la region critica Inconsistente en la region critica

> Sistemas Especiales
Estos sistemas corresponden a las aplicaciones con aminas, sélidos y vapores.

La Figura 2.4 presenta un esquema para la seleccion de los modelos termodinamicos en
las condiciones mas comunes.

| éComponentes polares?

No Si

Utilizaruna Si | ¢Las condicionesde operacion
ecuacion de estado estan cerca de las condiciones
criticas de la mezcla?

No

Utilizarun meétodo de

estimacionde del coeficiente | Si éHay gases ligeros o
de actividad de la fase liquida compuestossupercriticos?
y la ley de Henry No

Utilizarun método de
estimacién de coeficientes
de actividad

Figura 2.4. Esquema de seleccion de modelos termodinamicos.
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Otras recomendaciones a considerar serian las siguientes:

» Clasificar los compuestos, en funcion de su importancia, en el proceso para
centrarse en los compuestos clave.

» Comprobar que el modelo es recomendable, para predecir el comportamiento
de esa familia de compuestos.

> Determinar cuales son las propiedades a las que el modelo es mas sensible. (Ej.,
equilibrio L-V en una columna de destilacion.)

» Comprobar si el rango de temperatura, presion y composicion, es apropiado
para aplicar el modelo. [I1.16]

2.3.4.2. Simulacion dinamica

La simulacion dinamica, es mucho mas compleja matematicamente, pues resuelve el
modelo en estado estacionario a lo largo del tiempo, lo que implica la aparicion de un
gran numero de ecuaciones diferenciales. Sus principales aplicaciones son:

En procesos discontinuos: Se usa para evaluar la eficacia y estabilidad de un proceso
frente a perturbaciones de operacion tipicas.

En procesos continuos: Su funcion es mejorar la operacion durante la puesta en
marchay parada.

2.3.4.3. Simuladores simultdneos

En este tipo de simuladores, el modelo matematico que representa el proceso
establece la construccion de un gran sistema de ecuaciones algebraicas. Los modulos
que representan el proceso poseen la informacion necesaria para proporcionar las
ecuaciones que representan el modelo matematico.

Elmodelo de proceso se compone de la suma de los modelos de todas las unidades que
componen el proceso o centro en la simulacion. Debido a la filosofia de compilacion 'y
agrupacion en clusteres de todas las ecuaciones que construyen el proceso, este tipo de
simuladores se conocen como "Orientado a la ecuacion” o "Basado en ecuacion”. El
concepto de modulos se mantiene aqui con el fin de facilitar lainteraccion con el usuario
y permitir la especificacion de la informacion requerida para el problema.

El principal problema asociado al concepto de solucidon simultanea o de ecuacion
orientado a la convergencia del sistema y la consistencia de las soluciones encontradas.
Por lo tanto, los sistemas altamente no ideales que corresponden a los modelos de
plantas quimicas podrian, por ejemplo, producir multiples soluciones. Ademas, la
solucion numérica de problemas que consisten en grandes sistemas de ecuaciones
requiere una inicializacion adecuada; esto esta cerca de una solucion que rodea
(estado).

En resumen, las principales caracteristicas de los simuladores orientados a la ecuacion
son:
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» Cadaunidad estarepresentada por las ecuaciones que la modelan. Elmodelo
es laintegracion de todos los subsistemas.

» Desaparece la distincion entre la variable de proceso y los parametros
operativos. En consecuencia, los problemas de diseno se simplifican

» Solucion simultanea del sistema de ecuaciones algebraicas (no lineales)
» Mayor velocidad de convergencia

> Necesitan una mejor inicializacion (cuanto mayor sea la complejidad del
problema para resolver mejor la inicializacidon que se proporcionara)

» Cuanto mayor sea la complejidad, menor sera la fiabilidad en los resultados
y mas los problemas de convergencia (soluciones sin significado fisico)

» Mas facil de usar para "no especializados[I1.17]

2.3.4.4. Simuladores hibridos

Este tipo de simuladores, se utiliza una mezcla de estrategia de los secuenciales y los
simultaneos. Cada iteracion consta de dos pasos: una primera solucion modelo que
emplea una estrategia secuencial y la actualizacion de los coeficientes lineales para
encontrar una solucion con una estrategia simultanea.

La simulacidon comienza con un paso secuencial en el que las variables de salida se
determinan a partir de la informacion de entrada y los parametros en un escaneo inicial
del diagrama de flujo. A continuacion, se inicia un paso simultaneo para la solucion de
modelos linealizados en un segundo escaneo del proceso. Algunos simuladores de alta
aplicacion industrial apelan a una estrategia hibrida para garantizar la convergencia,
incluso en los peores casos.

2.4. ASPEN PLUS

Es un simulador de procesos quimicos utilizado en la prediccion del comportamiento de
un proceso 0 un conjunto de operaciones de la unidad, a través de las relaciones
existentes entre ellos. Las relaciones y conexiones en el proceso, determinan, los
equilibrios de masay energia, la fase y equilibrio quimico, y las tasas de transformacion
guimica. De esta manera, el objetivo es simular el comportamiento de las plantas
existentes o proyectadas, con el objetivo de mejorar las especificaciones de diseno, o
aumentar la rentabilidad y eficiencia de una operacion en proceso.

Aspen Plus forma parte del grupo de simuladores, que utilizan el estado secuencial, de
la misma manera que otros simuladores como PRO 1I1® y CHEMCAD®. Esta compuesto
por un grupo de unidades de simulacion o programa (subrutinas o modelos)
representadas a través de bloques e iconos, a los que se debe proporcionar la
informacion pertinente para resolver los equilibrios de masa y energia. Entre las
principales funciones que se pueden encontrar en este simulador estan:

» Dimensionamientoy clasificacion de los equipos

» Ajuste experimental de datos
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Analisis de las propiedades de componentes y mezclas puras
Estudio de mapas de curvas de residuos

Optimizacion de procesos

Estimacion y regresion de las propiedades fisicoquimicas

>

>

>

> Realizacion de analisis de sensibilidad y casos de estudio
>

» Obtener especificaciones de los diagramas de proceso.
>

Sintesis y analisis de procesos quimicos, entre otras tareas, del diseno de
procesosy equipos.

La simulacion con Aspen Plus, permite predecir el comportamiento de un proceso, a
través del uso de relaciones basicas de ingenieria, como balances de materia y energia,
equilibrios quimicos y de fase, y las cinéticas de reaccion. Utilizando datos
termodinamicos fiables, condiciones de operacion realistas y aplicando los rigurosos
modelos y equipamientos de Aspen Plus, se puede simular realmente el
comportamiento de una planta quimica.

Aspen Plus puede ser util también, a la hora de mejorar disenos existentes y aumentar
la eficiencia de plantas en funcionamiento. Permite el intercambio interactivo de
especificaciones, como la configuracion del diagrama de flujo, las condiciones de
operacion, alimentacion y composiciones y analisis de alternativas.

Para el analisis de los resultados obtenidos, se pueden generar graficos, informesy hojas
de calculo. A lo largo de estos tutoriales, se pretende introducir los aspectos basicos del
uso de Aspen Plus a través del planteamiento de diferentes ejemplos practicos. [11.18]

2.4.1. Funcionamiento de una simulacion en Aspen Plus

> La interfaz del usuario: Aspen Plus, al igual que muchos de los
programas disenados para la interaccion con el usuario, posee una
interfaz de usuario, conocida como Aspen Plus User Interface, la cual esta
basicamente constituida por una barra de titulo, una barra de menus,
una barra de herramientas, un espacio de trabajo, una libreria de
modelos y una barra de estado.

> Procedimiento de simulacion: El proceso se realiza mediante los
siguientes pasos:
- Configurar la simulacion (unidades, opciones de informe, etc.)
- Definir los componentes
- Definir el método de propiedades fisicas.
- Definir el diagrama de flujo: Bloques y Corrientes
- Especificar los datos de las corrientes
- Especificar los datos de los equipos
- Definir reacciones en caso de que existan
- Especificaropciones de convergencia, métodos de resolucion en caso
necesario.
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- Anadir opciones al diagrama de flujo (analisis de sensibilidad, disefio
de especificaciones, etc.) [I1.18].

2.5. OPTIMIZACION DE PROCESOS

La optimizacion de los procesos quimicos, tiene su origen en la programacion lineal a
principios de la década de 1960. Esta tarea tiene como objetivo fundamental la
comparacion de diferentes alternativas para seleccionar el mejor de acuerdo con
algunos criterios de respuesta del proceso.

La industria quimicay afin utiliza la optimizacion para ser mas competitiva. Esta mejora
llevara un ahorro en los costes, normalmente, como puede ser el caso, el establecer la
etapa de alimentacion de una columna de destilacion en funcion de su consumo
energéticos. También podria ser una mayor eficacia en las operaciones, o también se
puede dar el caso de aspectos relacionados con la logistica. Por ende, nos queda claro
gue muchas de las decisiones que se toman en las operaciones de las plantas quimicas
estaran basadas en las aplicaciones de ciertas herramientas de optimizacion.

En un proceso de optimizacion es importante identificar las caracteristicas
independientes que conducen a diferentes resultados (variables independientes) y las
variables que hacen posible la medicion de la excelencia relativa de una solucion
(dependiente variable). El conjunto de interacciones entre las variables dependientes
gue una respuesta se conoce como funcion objetiva, en la que los parametros del
sistema relacionarse entre si. De manera general, la optimizacion de un proceso
provoca la minimizacion de los costos de operacion, el consumo de energia y las
emisiones contaminantes, o a la maximizacion de los rendimientos y la productividad
de la operacion.

Técnicas de optimizacion mas utilizadas en Ingeniaria Quimica:

> Programacion Lineal (LP): Las restricciones y la funcion objetivo son lineales.
Tienen una unica solucion, generalmente se obtienen utilizando el método
Simplex.

> Programacion Lineal Mixta (MILP): En esta parte se incorporan variables
discretas que pueden ser binarias o enteras, a la programacion lineal. El
algoritmo matematico sutilizado es Branch and Bound (ramificacion vy
acotamiento).

> Programacion no lineal (NLP): En este caso algunas de las funciones
involucradas no son lineales, debido a esto la resolucion del problema sera mas
complejo debido a la posibilidad que existan minimos locales. El algoritmo mas
utilizado es el SQP (sequential quadratic programming).

> Programacion no lineal mixta (MINLP): Incorpora variables discretas, ya sean
binarias o enteras a la NLP, generalmente el problema original se va a
descomponer en varios sub-problemas de NLP que se resuelven dentro de una
MILP. [11.19], [1.20].
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2.6. ESTADO DEL ARTE DE LA SIMULACION EN BIO-
REFINERIA

Este subapartado recoge un conjunto representativo del tipo de publicaciones recientes
disponibles dedicadas a la simulacion de procesos de bio-refineria.

Existen en la actualidad unas 50 plantas de bio-refineria lignoceluldsica en toda Europa.
La mayoria de estas son bio-refinerias de "primera generacion"y existe un nimero poco
representativo de "segunda generacion”, basadas en el uso de cultivos no alimentarios
y bio-residuos, con el objetivo de producir biocombustibles, electricidad, calor,
productos quimicos de base biologica y biomateriales.

La Directiva 2015/1513 de la UE establecia un maximo del 7 % de produccion de
biocarburantes de primera generacion para 2020. En enero de 2018, el Parlamento
Europeo voto a favor de limitar su apoyo a los biocombustibles procedentes de cultivos
alimentarios, con el objetivo de reducir gradualmente su produccion al 3,8 % para 2030.
Dichas medidas tienen por objetivo incentivar el uso de residuos lignocelulosicos en la
produccion de biocombustibles. El objetivo principal seria que, para el ano 2030, la UE
consiguiera proporcionar el 25% de su energia de transporte a través de
biocombustibles derivados de bio-refinerias avanzadas (bio-refinerias de segunda
generacion). Ademas, se pretende reemplazar el 30% de los productos quimicos fosiles
por productos quimicos bio-basados y suplantar materiales no sostenibles con
materiales biodegradables.

Si bien esta industria se enfrenta a desafios importantes, como la logistica de materias
primas, las limitaciones de las tecnologias de procesamiento convencionales y la
economia de mercado incierta, esos desafios estan siendo contrarrestados por
ambiciosas politicas de la UE enfocadas a alcanzar los objetivos climaticos y de
bioenergia.

2.6.1. Articulos representativos de simulacion de bio-refineria

En la siguiente seleccion de referencias, se presenta una seleccion de diez articulos que
representa el estado del arte de la simulacion de procesos aplicados a la bio-refineria.
Se han escogido trabajos enfocados al procesado de biomasa para la produccion de
productos quimicos y también biocombustibles o energia, a partir de biomasa tanto de
primera como de segunda generacion. El objetivo de esta revision es evaluar cOmo se
ha aplicado la simulacion de procesos en estos estudios y qué resultados ha contribuido
a obtener.

Morales et al., 2021. [I1.21]. En este estudio, se presenta un disefio sistematico de
procesos de bio-refineria para la produccion simultanea de acetona, butanol, etanol
(ABE) y xilitol, basado en enfoques experimentales y de simulacion. Se realizaron
experimentos para el pretratamiento del bagazo de cana de azucary la fermentacion
ABE. Para la parte de simulacion, se utilizaron los resultados experimentales,
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contrastados con los datos de |a literatura existente, para realizar calculos rigurosos del
proceso de produccion de ABE y xilitol.

El desarrollo de este estudio se baso en dos partes principales: la recopilacion de datos
experimentales y las actividades de simulacion. La primera parte consistido en la
seleccion y caracterizacion de la biomasa, la seleccion de la concentracion y el tipo de
acido empleado en el pretratamiento, la determinacion del grado de conversion en el
proceso de fermentacion, y la seleccion de las condiciones de funcionamiento
adecuadas para el pretratamiento y la unidad de fermentacion. La estructura del
proceso de la simulacion en la produccion de ABE se baso principalmente en trabajos
anteriores.

La produccion de biocombustibles se ha identificado como no econdmicamente
competitiva, por lo que la producciéon paralela de productos de alto valor anadido, como
el xilitol, podria ser una alternativa para mejorar el beneficio. El xilitol se puede producir
a partir de la xilosa, que podria considerarse como un co-producto en una bio-refineria
de segunda generacion. Los resultados mostraron que la produccion combinada de
butanol y xilitol podria reducir en un 17% el precio de venta de butanol, en comparacion
con solo producir butanol. El estudio también incluyoé la combustion de solidos
residuales y analisis de agotamiento del didxido de carbono.

Este enfoque ilustra la oportunidad de realizar un analisis tecno econdmico riguroso,
para identificar la viabilidad del proceso a escala industrial, basado en datos realistas.
Este enfoque se implementd para la produccion de ABE v xilitol, pero se puede utilizar
para cualquier otro producto biologico.

Maarouf et al., 2021. [11.22]. Desarrollaron un disefio, modelado y simulacion de
una planta de bio-refineria integrada basada en mezcla de aserrin que produce
bioetanol. La planta de bio-refineria de etanol lignoceluldsico propuesta fue simulada
con ProSimPlus. El modelo se basé en resultados experimentales e incluye un
pretratamiento con organosoly, hidrolisis enzimatica, fermentacion y destilacion para
obtener bioetanol. La planta produce 11.650 toneladas/afno de etanol (0,277 kg/kg de
biomasa) con la coproduccion de valiosa lignina y energia eléctrica. Se logré una mejor
comprension del proceso, pero una mayor investigacion sobre la valorizacion de los co-
productos debe ayudar a equilibrar la economia del proceso. Las simulaciones de
proceso demostraron que un pretratamiento organosolv de etanol/agua podria
aplicarse con éxito a una mezcla de especies de madera blanda en una bio-refineria
forestal.

El diseno de la bio-refineria mejoro el ahorro de agua y etanol (4,8 L/L de etanol, y 99%
de recuperacion, respectivamente), a expensas de los requisitos de energia (27,2 KWh/L
etanol) que podrian satisfacerse con cortezas de madera. La potencialidad para la venta
de subproductos, que se transforman en subproductos de valor anadido en la planta de
produccion de etanol, también tiene la posibilidad de reducir los costos de produccion.

Giuliano et al., 2021. [11.23]. En este articulo, los autores realizaron una simulacion
de la sintesis de dimetil éter a partir de syngas (una mezcla de CO, CO; y Hy) producido a
partir de la gasificacion del digestato. Realizaron un analisis termodinamico para
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optimizar las condiciones del proceso y a su vez, los procesos de acondicionamiento del
syngas, para maximizar el rendimiento a dimetil éter (DME). La simulacion de procesos
fue llevada a cabo por el software ChemCAD, y se centr6 particularmente en el efecto
de las condiciones de proceso, tanto del cambio de gas de agua, como del CO;
absorbido por el Selexol en la composicion syngas, con una influencia directa en la
productividad DME.

Durante los ultimos anos, se ha prestado cada vez mas atencion a la reutilizacion del
dioxido de carbono como fuente de carbono (fuente C) parala produccion de productos
quimicos y combustibles de manera sostenible. La gestion de residuos es otro punto
importante a tratar con el fin de mejorar y preservar la salud publica y ambiental. En
particular, la gestion de los residuos solidos urbanos, va a representar un tema sensible
en nuestra sociedad.

En este articulo se desarrollan tres pasos, para el analisis de procesos:
- Analisis termodinamico, para saber como la composicion, temperatura vy
presion de las singas tuvo un impacto en el equilibrio termodinamico.
- Analisis de procesos, para la mejor combinacién de parametros.
- Simulacion de procesos y evaluacion de los principales flujos y consumos de
utilidad.

A partir del analisis termodinamico, las relaciones molares H,/CO, mas altas, mejoraron
el rendimiento del equilibrio DME. Ademas, el alto contenido de CO;, producia una
reduccion del rendimiento del DME, aunque dicho aumento, es menos significativo,
para las altas relaciones molares de CO,/CO.

También se realizo, la evaluacidon ambiental, producida del dimetil éter (DME), utilizando
digestato como materia prima para el proceso de gasificacion. La fraccion organica de
los residuos solidos, se utilizaron en los digestores anaerObicos, para obtener
biogas/biometano, v la fraccion de residuos solidos (digestato) se pudo gasificar para
obtener gas de sintesis. La valorizacion del gas de sintesis solo puede ocurrir con
relaciones especificas de Hy/CO/CO3, con el objetivo de optimizar, futuros productos.

Los rangos Optimos de temperatura y presion fueron de 200-250 °C y 60-80 bar,
respectivamente. Sumando el reciclaje y la posibilidad de tener la etapa WGS vy la
captura de carbono por Selexol, se encontré una conversion optima de WGS'y captura
de carbonoigual al 0% vy al 85%, respectivamente.

Se concluye que el digestato es una buena materia prima para obtener un beneficio
medioambiental, pero hay que mejorar los rendimientos de los productos para hacer de
la valorizacion, una alternativa comercial a las fuentes fosiles. Ademas, el contenido
inicial de humedad en el digestato puede tener un impacto en el ahorro de didxido de
carbono, que estan limitados por el uso de tecnologias de secado con combustible
renovable.
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Cortés-Pena et al., 2020. [11.24] Realizaron a través de BioSTEAM, diferentes tipos
de modelos y simulaciones de procesos de bio-refineria. BioSTEAM es un simulador de
proceso de estado estacionario, de codigo abierto en Python que permite el diseno de
bio-refinerias, simulacion y analisis tecno-econdmico. Al incorporar la incertidumbre
como caracteristica clave, BIoSTEAM tiene como objetivo evaluar el panorama de las
decisiones de diseno y escenarios para tecnologias conceptuales y emergentes.
BioSTEAM integra la incertidumbre, en la simulacion de procesos y el analisis
economico, lo que permite a los investigadores, evaluar las tecnologias emergentes y
priorizar las vias hacia una bioeconomia sostenible.

Los modelos de bio-refineria presentados en este estudio pueden utilizarse como linea
de base para evaluar la incertidumbre y la sensibilidad de las tecnologias emergentes.
Las evaluaciones de sostenibilidad ambiental, pueden realizarse en estos modelos de
referencia utilizando los resultados del modelo en BioSTEAM, incluidos los requisitos de
materiales, tamanos de operacion unitarios, uso de electricidad, produccion de residuos,
consumo de agua, emisiones de calderas y consumo general de materias primas y
productos quimicos por produccion de biocombustibles y co-productos.

De Buck et al., 2020. [11.25] La bio-refineria de segunda generacion es el principal
objetivo de la revision de este articulo donde se evaltan los principales factores a
considerar para incluir la incertidumbre en el calculo de los flujos cuando se trabaja con
materia lignocelulbsica. Para obtener una bio-refineria econdmicamente viable, estas
fluctuaciones deben tenerse en cuenta en la fase de diseno. Destaca también la
importancia de la ubicacion de la planta de bio-refineria, en funcion de qué materias
primas se procesen, para definir correctamente la red de la cadena de suministro y los
procesos utilizados.

Actualmente, las plataformas de conversion biologica, los procesos anaerdbicos de
digestion son una tecnologia bien conociday explotada, pero su nivel de desarrollo varia
en todos los paises europeos. Alemania, Suiza, Republica Checa, Luxemburgo y Austria
estan a la vanguardia de la explotacion del proceso de digestion anaerodbica (o plantas
de biogas). La aplicacion econémica de otros procesos de plataforma de conversion
biologica se limita en la mayoria de los casos a configuraciones a escala piloto. Las
técnicas termoquimicas, sin embargo, se aplican en plantas de bio-refineria a escala
comercial. Esta brecha de aplicacibn también es visible en la disponibilidad de modelos
de proceso completos. Ademas, en el contexto de la conversion termoquimica de
biomasa, les fue posible adaptar los modelos de gasificacion y pirdlisis ya disponibles
para el carbon para adaptarse a la materia prima de biomasa, debido a su alta similitud.
Los modelos de reactores de gasificacion y pirolisis ya disponibles (dinamica de fluidos
computacionales) benefician la explotacion comercial acelerada de los procesos de
gasificacion y pirdlisis. Estos modelos, entre otros, permiten un control preciso de la
temperatura en los reactores.

La plataforma de conversion biolégica (o bioquimica), se basa en procesos de alta
selectividad de producto similares a otros procesos de bio-produccion ya utilizados y

disponibles. Sin embargo, la aplicacion comercial de la plataforma de conversion
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biologica sigue siendo muy limitada debido a la falta de conocimiento mecanicista de la
actividad enzimatica y del microorganismo como tal, y a la escasez de datos
experimentales. La incapacidad de la plataforma de conversion para procesar la
fraccion de lignina de la biomasa (que tiene un efecto inhibitorio en los procesos de
conversion de hemicelulosa) hace que la eficiencia de carbono de estos procesos sea
relativamente baja.

La plataforma de conversion hibrida parece ser la combinacion perfecta de ambas
plataformas, pero todavia esta en su fase de desarrollo inicial. Los modelos de
plataforma de conversion hibrida siguen siendo limitados y a menudo se limitan
Unicamente alas simulaciones de Aspen Plus. La explotacion comercial de la plataforma
de conversion hibrida solo puede beneficiarse del aumento de los esfuerzos de
modelado y la recopilacion y comunicacion de datos experimentales, obtenidos de
configuraciones piloto. Los modelos de proceso integrales con una alta capacidad
predictiva sélo ayudaran a aumentar la confianza de los inversores en estos procesos, y
por lo tanto a la mayor expansion y aplicacion de los procesos de bio-refineria.

Finalmente, se presentd un modelo de cadena de suministro, enfatizando la
importancia de incluir, el panorama general al planificar el diseno, de una bio-refineria
econdOmicamente sostenible. Un suministro solido de materias primas, es esencial y no
se deben pasar por alto los objetivos de la bio-refineria.

Kumar et al., 2021. [I1.26]. En este articulo, los autores realizan una investigacion
basada en el uso de dos tipos de residuos lignoceluldsicos locales en India, la semilla de
mostaza y la cascara de algodon. Se estudio el uso de estos residuos como materia
prima para alimentar un gasificador. Utilizaron el software Aspen Plus, para simular el
modelo gasificador de biomasay validarlo para ser aplicado con otros tipos de materias
primas. Se desarrolld6 un modelo de proceso generalizado para la gasificacion de
biomasa con reactor de tipo lecho fijo atmosférico. Para validar los resultados de la
simulacion, se utilizaron datos experimentales de gasificacion de madera de babul
(Arcacia arabica), madera neem (Azadirachta indica) y madera de mango (Mangifera
indica) y otros residuos. El modelo de simulacion de gasificacion, lo desarrollaron en
cuatro zonas, que consta de los procesos de secado, gasificador, intercambiador de
calory purificacion.

La simulacion y el modelado del gasificador permitio analizar o predecir el rendimiento
de la unidad y estudiar el efecto de todo el funcionamiento vital del gasificador y los
parametros de diseno aplicados.

El gasificador de corriente descendente se modeld utilizando factores de reactores
incorporados del simulador de proceso de software Aspen Plus tomando las reacciones
de equilibrio. En este modelo, se puede estudiar el flujo de masa de biomasa humeday
el analisis de sensibilidad de la materia prima dada. El simulador Aspen Plus permitio
realizar un analisis de sensibilidad para evaluar la influencia de parametros como la
temperatura, la relacion de combustible del aire, el flujo de combustible o la presion y
asi estudiar su efecto sobre la composicion de los gases de produccion.
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Tawalbeh et al., 2021. [I1.27]. En este articulo, los autores presentan un estudio
utilizando el software Aspen Plus para estimar la demanda de energia del proceso de
obtencion de pulpay papel en dos fabricas ubicadas en Wisconsin y Minnesota, para la
optimizacion del proceso de conversion. Se propone una via de aprovechamiento
energético de los lodos industriales de molino de papel (PMS) producidos en estas
fabricas de pulpay papel, ya que son ricos en celulosa, con bajo contenido de lignina, lo
que la convierte en una materia prima util, no solo para la produccion renovable de
hidrogeno, sino también para la produccion de biocombustibles y bio-productos
quimicos.

En esta investigacion, se recogieron tres tipos diferentes de muestras de PMS de
diferentes fabricas de papel ubicadas en Wisconsin y Minnesota, EE.UU. Dos tipos de
muestras se recogieron de dos fabricas de papel que implementaban la tecnologia de
pulpa de molino Kraft, como residuo del paso de cribado. Por ultimo, la tercera muestra,
fue recogida de la corriente de residuo, después de la separacion de tornillos de un
molino de papel de reciclaje de Kraft.

En esta investigacion se demostro que los PMS poseen el potencial para ser utilizados
como materia prima para la produccion de combustibles renovables y productos
quimicos. La materia prima de coste cero, la haria atractiva, con respecto al precio. Los
resultados de caracterizacion, que se muestran en este trabajo para el PMS no tratado,
proporcionaron informacion valiosa sobre la estructura, por lo tanto, la idoneidad de
este material como materia prima renovable.

Por otro lado, también se confirmo la presencia de celulosa cristalina, en las tres
muestras de lodos y se utilizo el paso de lavado HCI, para aclarar las fibras de celulosa de
las impurezas del lodo, esto con el objetivo de demostrar, la mejora de la calidad de la
celulosa cristalina, que existe en las diferentes muestras de lodos analizados.

Scown et al., 2021. [11.28] En esta investigacion, los autores aplican el andlisis tecno
econdmico (TEA) en el disefio y la simulacion de procesos basado en datos empiricos,
para estimar los costos de capital, los costos operativos, los balances de masa y los
balances de energia de una bio-refineria a escala comercial. La precision, fiabilidad,
utilidad y escalabilidad de los diversos enfoques de modelado van a depender de las
fuentes de entradas de datos, de la idoneidad y precision de los modelos
termodinamicos seleccionados, y del nivel de detalle aplicado a las operaciones de la
unidad. En particular, las grandes bases de datos de propiedades fisicas, constantes y
coeficientes derivados empiricamente, asi como los valores estimados para los vacios
en los datos empiricos, pueden variar en su disponibilidad y accesibilidad para
aplicaciones de codigo abierto. Por lo tanto, es probable que los modelos TEA sean utiles
para estimar los costos y los saldos de masa, para procesos con un numero limitado de
operaciones unitarias y flujos de reciclaje.

Por lo general, los estudios TEA, calculan los ingresos de los co-productos, a lo largo de
toda la vida util de la planta, en funcion del precio de mercado del producto, lo equilibran
con los costos adicionales de extraccion, purificacion y produccion de los productos, y
aplican el crédito neto al precio minimo de venta de los biocombustibles. Los estudios
han abordado las fluctuaciones de los precios, incorporando el precio del mercado
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historico del producto, que generalmente son tomados del promedio de los ultimos, 15
anos, aproximadamente, en los analisis de sensibilidad o incertidumbre.

Algunos estudios han adoptado el tamano del mercado como criterio de cribado inicial,
de talforma que sélo se consideran productos, con una demanda total superior al millon
de toneladas métricas y han sugerido, que se utilizaran, un marco similar al de la
evaluacion del ciclo de vida, paraincorporar dinamicas de mercado, asi como una gama
mas amplia, de escenarios de politicas en modelos econdmicos mas sofisticados. El
tamano del mercado y las consideraciones de impacto, se vuelven aun mas dificiles de
aplicar, siun bio-producto o bio-combustible, no resulta en un reemplazo uno a uno, de
un producto titular.

Se observa una tendencia emergente hacia un modelado mas agil, que puede iterar
rapidamente sobre un espacio de solucidon mas grande y va a permitir, la construccion
de modelos basicos, por parte de no expertos, incluso si esta capacidad viene a expensas
de cierta precision. Los modelos TEA estan sujetos a incertidumbre epistémica
(reducible con mejores datos) e incertidumbre aleatoria (irreductible, también conocida
como variabilidad). Cualquier enfoque de modelado se puede aprovechar para llevar a
cabo el analisis de escenarios, mientras que las técnicas de modelado ligero y las
simulaciones orientadas a ecuaciones son particularmente adecuadas para
simulaciones de fuerza bruta, que van a requerir, de varias ejecuciones de modelos.

Taghi et al., 2021. [11.29]. En este articulo, los autores desarrollaron una simulacion
y optimizacion del proceso de extraccion aromatica, a partir de cortes de aceite
lubricante, utilizando el furfural como disolvente. Mediante la integracion de los
simuladores, Aspen Plus y MATLAB. Los experimentos ASTM (American Society for
Testing and Materials o ASTM International), estandar, se realizaron, para determinar la
densidad, el indice de refraccion y la viscosidad del corte de aceite, para aplicar el
enfoque pseudo-componente. El modelo NRTL, se utilizd para modelar el equilibrio
liquido-liquido (LLE) del sistema, y los parametros de interaccion binaria (BIP) se
determinaron, mediante una regresion, con los datos de equilibrio de fase. Los
resultados del modelado, demostraron que, al aumentar la relacion disolvente,
alimentaciony la temperatura de extraccion, el indice de refraccion y el rendimiento de
la fase de refinacion, disminuyen; sin embargo, se incrementa el valor del indice de
viscosidad y el consumo total de energia del proceso. Por ultimo, se llevo a cabo una
optimizacion, utilizando un algoritmo evolutivo, para presentar las mejores
compensaciones, entre la eficiencia de extraccion, el indice de refraccion y el consumo
de energia de proceso.

A suvez, se implementd un método de caracterizacion, para calcular la composicion de
los pseudo-componentes representados, tales como, parafinas, naftalenos y
aromaticos. Este método, es adecuado para describir cortes complejos de aceite
lubricante, ya que estas propiedades podrian medirse experimentalmente. Ademas, los
parametros, del modelo termodinamico, NRTL se calculan por regresion con los datos
experimentales LLE, para el sistema considerado, a diversas temperaturas. Aunque se
han realizado varios estudios, sobre la prediccion de las propiedades termodinamicas,
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utilizando el enfoque pseudo-componente, y comparando los resultados del modelado
con datos experimentales, se han dedicado, pocos estudios de investigacion para
analizar los efectos de las condiciones de funcionamiento, en el rendimiento de una
planta de extraccion liquido-liquido a escala de produccion, para la eliminacion
aromatica.

Por otra parte, para aumentar la precision de la simulacion de procesos, los coeficientes
binarios del modelo termodinamico (modelo NRTL) se calcularon en funcion de los
datos de equilibrio de fase, lo que condujo a una desviacion minima entre los resultados
del modelado y los datos experimentales. Ademas, en la optimizacion, se utilizaron
algoritmos evolutivos, que es un marco eficiente para abordar el problema, incluidos
multiples objetivos, que no han sido abordados por trabajos anteriores para el proceso
de extraccion aromatica a través de la extraccion liquido-liquido. De hecho, la
optimizacion como herramienta cuantitativa, fundamental en el proceso, para la toma
de decisiones, se implemento, en este estudio para minimizar el costo de la energia 'y
mejorar la calidad del producto

En cuanto a la optimizacion de procesos, utilizaron una optimizacion de multi-objetivo,
que es una herramienta eficiente y comun en el campo de los procesos quimicos para
encontrar las condiciones Optimas de funcionamiento. En muchos problemas de
optimizacion, es necesario abordar simultaneamente las funciones objetivas
contradictorias, lo que da como resultado el conjunto de soluciones 6ptimas de Pareto.
Para una curva Pareto que consta de un conjunto de puntos 6ptimos, cualquier objetivo
no se puede mejorar en un conjunto sin sacrificar al menos una de las otras funciones
objetivas. La optimizacion del enjambre de particulas (PSO) es un método de
optimizacion basado en la poblacion, y numerosos investigadores han aplicado este
algoritmo debido a su buen rendimiento para el manejo de funciones objetivas no
lineales y no continuas.

Cabe recordar que este algoritmo tiene dos pasos principales, incluyendo la generacion
de las posiciones y velocidades de las particulas y la actualizacion de las posiciones y
velocidades de las particulas. En este algoritmo, la particula indica un punto en el
espacio de diseno que su posicion en cada iteracion (movimiento) cambia de acuerdo
con las actualizaciones de velocidad. La ecuacion de actualizacion de velocidad tiene
parametros aleatorios para cubrir eficientemente todo el espacio de diseno. La nueva
direccion de busqueda esta determinada por tres valores, incluyendo la propia memoria
de la particula, el movimiento actual y la influencia del enjambre. En este algoritmo, las
nuevas posiciones de particulas en el enjambre se establecen mediante un enfoque de
actualizacion de posicion eficiente utilizando la informacion de soluciones no
dominadas, llamadas lideres. Ademas, el rendimiento de este algoritmo se mejora
mediante la introduccion de factor de influencia social (SIF) para determinar el vector
de velocidad, que permite a las particulas utilizar la informacion de los lideres.

Las principales contribuciones de esta investigacion incluyen la aplicacion del enfoque

pseudo-componente y el modelo termodinamico NTRL para simular el proceso de
extraccion aromatica mediante extraccion liquido-liquido, utilizando datos de equilibrio
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de fase para estimar el coeficiente binario NRTL de pseudo-componentes y disolvente,
realizar evaluaciones de procesos para investigar el efecto de la relacion disolvente a la
alimentacion y la temperatura de funcionamiento en la calidad del producto y procesar
el consumo de energia, y optimizar el proceso para minimizar el consumo de energia y
mejorar la calidad del producto.

Ismail et al, 2020. [I1.30]. Esta investigacion utiliza el software Aspen Plus para
simular el proceso de gasificacion de carbon en un reactor de lecho fijo de corriente
ascendente. Se determind el modelo de velocidad de proceso y el sub-modelo de
generacion de gas. También se tienen en cuenta la variacion del tamano de particula y
la quema de carbon durante la gasificacion. Con el fin de verificar el modelo y aumentar
la comprension de las caracteristicas de gasificacion, se han llevado a cabo un conjunto
de experimentos y comparaciones numeéricas. Los resultados simulados en el lecho se
utilizan para predecir la composicion del gas de sintesis y la conversion de carbono. El
modelo propuesto en este trabajo es una herramienta prometedora para simular el
proceso de gasificacion del carbon en un gasificador de lecho fijo. Al proporcionar datos
termodinamicos fiables, parametros de operacion y modelos de dispositivos precisos,
Aspen Plus se puede aplicar ala simulacion de unidades de produccionreales. Elmétodo
de minimizacion de energia libre Gibbs se utilizd para establecer y simular el modelo
gasificador, para el suministro de oxigeno presurizado, y la base de datos de propiedad
fisica. Ademas, se calculd el modelo, los datos de conversion de carbono y la pérdida de
calor estimada en el funcionamiento industrial real.

2.7. CONCLUSIONES

Lainformacion recogida en este capitulo pone de manifiesto laimportante contribucion
que la simulacion de procesos quimicos puede hacer al desarrollo tecnologico y avance
de las tecnologias de bio-refineria. En estos procesos, el uso de una materia prima tan
heterogénea como la biomasa lignoceluldsica, la contribucidon que aporta la simulacion
ala correcta definicion del diagrama de flujo, las condiciones de operacion y estrategias
de optimizacion es vital. En particular, es de gran relevancia en el escalado del proceso
para una transicion hacia la industrializacion de estos modelos. La literatura revisaday
seleccionada en este capitulo ofrece una vision de las aplicaciones de la simulacion de
procesos, en aspectos tecnoldgicos, econdOmicos y energéticos, entre otros. Como
conclusion general, cabria destacar que el desarrollo de software avanzado especifico
para procesos de ingenieria quimica facilita el desarrollo de modelizaciones con una
precision elevada, que ofrecen una representacion de los resultados experimentales
correcta, lo que permite establecer estimaciones tecno-econdmicas fundamentales
para un correcto diseno de la planta.
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Capitulo lll. Simulacién de procesos de valorizacion de residuos lignocelulésicos locales.

3.1.INTRODUCCION

Este capitulo esta dedicado a la simulacibn con Aspen Plus® de los procesos de
fraccionamiento y separacion de diversos tipos de residuos lignoceluldsicos de origen
local para el aprovechamiento y valorizacion de sus diferentes fracciones. En particular,
se han simulado los procesos de deslignificacion de la cascara de almendra, avellana y
nuez, mediante dos métodos diferentes, el organosolv y el alcalino. Las simulaciones se
han basado en datos experimentales obtenidos en el laboratorio para las tres materias
primas mencionadas. Los resultados obtenidos en términos de balances de masas para
las tres materias primas se han comparado con el fin de identificar rutas de valorizacion
de los componentes mayoritarios generados a partir de dichos residuos. Por otra parte,
la simulacion ha permitido consolidar un diseno del diagrama de flujo del proceso
ajustado mediante diseno de especificaciones para la minimizacion de efluentes y
corrientes residuales y la recuperacion optimizada de disolventes y reactivos.

3.2. OBJETIVOS

Los principales objetivos de este capitulo son:

» Desarrollar un diseno optimizado del proceso de valorizacion de componentes a
partir de biomasa lignoceluldsica residual de origen local basado en datos
experimentales obtenidos en laboratorio.

» Seleccionar las rutas de obtencion de estos componentes de la biomasa
lighoceluldsica mas adecuadas dependiendo del tipo de residuo de partida, en
base al contenido en celulosa, hemicelulosas y lignina.

» Obtenerinformacion de los balances de materia de las mencionadas fracciones
y de los consumos de reactivos, disolventes y agua en las diferentes unidades del
proceso optimizado para los procesos organsolv y alcalino.

» Establecer la comparacion en términos de consumo energético entre ambos
sistemas de procesado (organosolv y alcalino).

3.3. MATERIAS PRIMAS

El estudio presentado en este capitulo se ha centrado en el uso de cascaras de frutos
secos, en particular, de almendra, nuezy avellana. A continuacion, se presentan algunos
datos generales sobre la produccion de estos frutos a nivel global y en Espana.
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Almendra

Espana produce aproximadamente 202.339 toneladas anuales de almendras (dato de
2020) y cuenta con una amplia gama de productores. El cultivo se lleva a cabo en las
comunidades autonomas de Comunidad Valencia, Cataluna, Andalucia, Murcia y
Aragon. La Marcona y Desmayo Largueta son las principales variedades cultivadas y
representan casi el 40% de la produccion nacional [Ill.1]. En todo el mundo se producen
unas 3.300.000 toneladas de almendras por ano (dato de 2020). Estados Unidos de
América es el mayor productor de almendras del mundo con un volumen de produccion
de 2.002.742 toneladas por ano. Espafia ocupa el segundo lugar (Tabla 3.1).

Tabla 3.1. Principales paises productores de almendras.
Adaptado de la referencia [ll1.2]

Rango Pais Produccion de almendras en 2020 (t)
1 E.E.U.U. 2.002.742
2 Espana 202.339
3 Republica Islamica de Iran 147.863
4 Marruecos 112.681
5 Republica Arabe Siria 88.841
6 Turquia 85.000
7 Italia 74.584
8 Australia 72.902
9 Argelia 66.095
10 Tlnez 61.000

Los principales frutos secos producidos en Espana son almendras, avellanas, castanas y
nueces. En 2021 se asignaron unas 850.000 hectareas a estos cultivos, la mayor parte de
ellas almendras [l11.2].

Nuez

La produccion mundial de nueces ha aumentado notablemente en los ultimos anos,
con la Republica Popular de China a la cabeza representando aproximadamente el 40%
de la produccion mundial. Estados Unidos e Iran ocupan la segunda y tercera posicion,
mientras que Espana, con una produccion de 15.176 toneladas/ano (en 2020), ocupa la
posicion 18 (Tabla 3.2), [111.3].

Tabla 3.2. Principales paises productores de nueces.
Adaptado de la referencia[lll.3].

Rango Pais Produccion de nuez en 2020 (t)
1 Republica Popular China 1.785.879
2 E.EU.U. 607.814
3 Republica Islamica de Iran 405.281
4 Turquia 195.000
5 México 141.818
6 Ucrania 107.990
7 Chile 73.529
8 Uzbekistan 53.116
9 Francia 39.410
10 Rumania 34.095
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Avellana

En todo el mundo se producen anualmente unas 850.000 toneladas de avellana (dato
de 2020). Turquia es el mayor productor de avellanas del mundo con una produccion de
515.000 toneladas por ano. Espana ocupa el décimo lugar con 8.033 toneladas /ano
[ll.4]. El cultivo de Avellana en Espafia se localiza principalmente en Cataluia,
especificamente en Tarragona.

Tabla 3.3. Principales paises productores de avellanas.
Adaptado de la referencia [lI1.4].

Rango Pais Produccion de avellana en 2020 (t)
1 Turquia 515.000
2 Iltalia 132.699
3 Azerbaiyan 52.067
4 E.EU.U. 46.270
5 Republica Popular China 24.790
6 Georgia 17.000
7 Republica Islamica de Iran 15.839
8 Francia 14.988
9 Chile 9.019

10 Espana 8.033

Las almendras, avellanas y nueces generan una gran cantidad de residuos en forma de
cascara como subproductos de la industria de transformacion. Las cascaras
representan entre el 40% y el 70% del peso de estos frutos secos. En la practica, a dia de
hoy, estos residuos agricolas se utilizan en aplicaciones de bajo valor anadido,
fundamentalmente como combustible solido.

Sin embargo, en la literatura hay numerosos estudios que indican el potencial de estos
residuos en aplicaciones de alto valor anadido, como la produccibn de compuestos
quimicos bio-activos [llI-5]-[lll-7], azlcares [llI-8]-[llI-9], antioxidantes [lIl.10],
formulacion de bio-polimeros [llI-11]-[II-12], bio-carbones [llI-13]-[ll.14] o
biocombustibles [IlI-15]-[llI-16].

En este estudio se recoge el proceso experimental completo de fraccionamiento de los
tres tipos de residuos (cascaras de almendras, nueces y avellanas) en sus tres
componentes fundamentales (celulosa, hemicelulosa y lignina) mediante dos sistemas
de fraccionamiento diferentes, el método organosolv (con una mezcla de etanol-agua)
y el alcalino (con una disolucion de hidroxido sodico).

Los datos experimentales obtenidos en laboratorio, para cada conjunto de materia
prima-método de deslignificacion, se han incorporado a una simulacion realizada con
Aspen Plus® para definir el diagrama de flujo del proceso, asi como los balances de
materia de cada corriente. Ademas, se han establecido los reciclos y corrientes
intermedias necesarias para la minimizacion de los efluentes y corrientes residuales.
Finalmente, mediante el diseno de especificaciones, se ha conseguido representar de
modo fidedigno las condiciones reales de trabajo y optimizar [os consumos de reactivos
y agua en el sistema.
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3.3.1. Composicion quimica de las materias primas

Todas las materias primas utilizadas en esta investigacion fueron aportadas por
productores locales. Las cascaras, una vez recogidas, fueron acondicionadas (lavadas y
secadas para eliminar suciedad y polvo) y su tamano homogeneizado a un tamano de
particula entre 0.25y 0.40 cm antes de su caracterizacion.

La composicidon macroscopica se determino siguiendo los siguientes procedimientos
estandar: normas TAPPI [ll.17]: humedad (TAPPI T264 cm-07), contenido en
inorganicos (TAPPIT211 om-12), extractivos etanol-tolueno (TAPPI T204 cm-07), lignina
Klason (TAPPI T222 om-11), holocelulosa [Ill.18], celulosa [lll.19] (Rowell, 1984) vy
hemicelulosas (por diferencia entre el contenido de holocelulosa y de celulosa). La
composicion quimica de las materias primas utilizadas en esta investigacion se muestra
en la Tabla 3.4. Los resultados corresponden a la media de los experimentos realizados
por triplicado.

Tabla 3.4. Composicion quimica de las materias primas lignoceluldsicas utilizadas: cascaras de
almendra (CAL), nuez (CNU) y avellana (CAV).

Parametro CAL CNU CAV
(% masa en base seca)
Inorganicos 3,11£0,2 2,5+0,1 1,940,2
Extractivos 3,740,3 2,540,1 2940,2
Lignina insoluble 29,7104 34,340,3 40,6 £0,3
Celulosa 20,740,3 22,840,3 19,4104
Hemicelulosas 32,6403 29,610.3 27,240,3

Los resultados de la caracterizacion son consistentes con otros similares publicados en
bibliografia [I1.20]-[lll.21], teniendo en cuenta la variabilidad de composicion de la
biomasa lignoceluldsica y su caracter estacional.

3.4. PROCESOS EXPERIMENTALES

Las mencionadas materias primas han sido sometidas a dos procesos de
fraccionamiento diferentes (sistema organosolv y alcalino), con el fin de separar los
componentes principales en su composicion: celulosa, hemicelulosas y lignina.

3.4.1. Proceso organosolv

Este proceso se basa en el uso de disolventes organicos para la disolucion de la lignina
de materias primas lignoceluldsicas [lIl.22]. Hay diferentes combinaciones de
disolventes utilizados (alcoholes, acidos organicos, cetonas, fenoles entre otros) aunque
el mas aplicado con diferencia es el etanol [I.23]. Este disolvente se ha aplicado a la
deslignificacion de la lignina desde que, en 1931, los investigadores Kleinert y Tayanthal
descubrieran su eficacia al ser aplicado en disolucion acuosa a alta temperatura (120-
250 °C) [lI.24]. Ademas de un buen rendimiento de deslignificacion, aunque siempre
menor que el correspondiente a un proceso Kraft, este método presenta una ventaja
importante sobre los procesos clasicos de pasteado ya que el disolvente utilizado (la
disolucion acuosa de disolvente organico) puede ser recuperada por destilacion al final
del proceso minimizando la generacion de efluentes y el uso de reactivos frescos y agua
en el proceso [lll.25]. Por otra parte, la lignina es solubilizada sin alterar de forma
importante su estructura quimica, aunque obviamente, dependiendo de Ias
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condiciones del proceso, algunos enlaces internos de la estructura se romperan, al igual
que de degradaran ciertas uniones entre moléculas de lignina y hemicelulosa [l11.26]. De
este modo, se consiguen ligninas de alta pureza, libres de azufre y con un peso molecular
homogéneo, lo que las convierte en candidatas ideales para la formulacion de
compuestos quimicos de alto valor anadido a incorporar, entre otras aplicaciones, enla
formulacién de polimeros, como precursor fenolico [I11.27].

3.4.2. Proceso alcalino

Este sistema, basado en el uso de disoluciones acuosas basicas para la deslignificacion
de la biomasa, formuladas con NaOH, KOH, Ca(OH),, amoniaco, etc., se utiliza en la
actualidad en la industria del pasteado suponiendo aproximadamente un 5% del total
de los procesos de pasteado quimico aplicados [lI.28]. Se aplica generalmente a
biomasa lignoceluldsica de tipo herbaceo, no maderera, pues la efectividad de
deslignificacion de estos reactivos es menor que la de los basados en compuestos
sulfurados (como en el proceso Kraft) [I11.29]. Para mejorar el rendimiento, los procesos
industriales usan un catalizador, generalmente antraquinona, 1o que favorece la
estabilizacion de los carbohidratos v la disolucion de la lignina. La lignina obtenida por
este tipo de procesos suele presentar impurezas en forma de sales inorganicas debido
al uso de hidroxidos como reactivo [lI.30], pero, su composicion libre de azufre es
apropiada para la formulacion de compuestos de interés como aditivos, resinas, etc.
[l11.31]. Por tanto, es previsible que su demanda aumente y, con ella, el interés en este
proceso que debera aun mejorar aspectos relacionados con la selectividad hacia las
reacciones principales sobre las indeseadas para ser competitivo a escala industrial.

3.4.3. Esquema experimental

La Figura 3.1. recoge el esquema de los procesos experimentales desarrollados para la
deslignificacion de las materias primas en esta investigacion.

Los tratamientos de autohidrolisis, organosolv y alcalino fueron realizados en un reactor
tipo tanque de 4 L de capacidad (ELO723 Iberfluid) equipado con control de presion y
temperatura.

Las materias primas fueron sometidas a un pretratamiento inicial de autohidrolisis (180
°C, 30 min., hidromoédulo S/L 1:8 V/V), con el fin de disolver un porcentaje significativo
de la fraccion hemicelulosica, generando asi una primera corriente a valorizar y
facilitando la posterior obtencion de muestras de lignina con menor porcentaje de
impurezas en forma de azlcares asociados. En esta etapa previa se separan por tanto
dos fracciones mediante filtrado, una liquida rica en hemicelulosas y una soélida que
continua a la etapa de reaccidon principal.

La deslignificacion se llevo a cabo en las condiciones indicadas en el esquema de la
Figura 3.1. para el sistema organosolv y a la sosa. Terminada la reaccion, las fracciones
solidas obtenidas se lavaron hasta pH neutro y las fracciones liquidas se sometieron al
proceso de precipitacion para separar la lignina disuelta en las condiciones indicadas en
la Tabla 3.1. Las condiciones experimentales de esta seccion (temperaturas, tiempos de
reaccion, hidromodulos y condiciones de precipitacion), para ambos sistemas, han sido
fijadas en base a trabajos previos del grupo BioRP [I11.32- 111.34].
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MATERIAS PRIMAS
Cascaras de avellana, almendra y nuez

l

AUTOHIDROLISIS
Agua 100% .
T:180°C,t:30min | Liquido
hidromoédulo: 1:8 V/V, S/L

l

Sélido
/ \

ORGANOSOLV ALCALINO
Etanol-agua 70-30 % vol. NaOH-agua 7,5 % peso
hidromédulo: 1:10 % peso S/L hidromo6dulo: 1:10 % peso S/L
T:200°C T:120°C
t: 90 min t: 90 min

Liquido [ selido | | Liquido |
l |

PRECIPITACION PRECIPITACION
2 volumenes de agua acida Agua acida
pH=2 pH=4
LIGNINA LIGNINA

Figura 3.1. Esquema de los procesos de deslignificacion utilizados.

3.4.4. Caracterizacion de las fracciones obtenidas

La caracterizacion de las fracciones liquidas incluyo la determinacion de los siguientes
parametros: la densidad se calculd mediante gravimetria de un volumen conocido; el
contenido total de solidos disueltos (TSD) se calculd siguiendo lanorma TAPPI T264 cm-
97 [I.17]; el contenido en inorganicos se determind tras combustion completa de la
muestra a 525°C siguiendo la norma TAPPI T211 om-93 [lll.17]; la materia organica se
calculd por diferencia entre el valor de TSD y la materia inorganica; el contenido en
lignina se determino por precipitacion a pH acido y posterior filtracion con un filtro de
nylon de 0.45 mm de tamano de poro, suponiendo que, a pH 2, toda la lignina en
disolucion es precipitada. Tras el filtrado, la lignina se lava dos veces con agua acidificada
(pH 2) y se seca a 50°C antes de calcular su peso por gravimetria.

Las muestras de lignina solida fueron caracterizadas mediante diferentes técnicas. El
contenido en lignina soluble e insoluble se calculo siguiendo el método publicado por
Gosselink y col. [I1l.35]. El porcentaje en azlcares adherido a las muestras de lignina en
forma de impurezas se midi6 mediante Cromatografia Liquida de Alta Resolucion
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(HPLC) en un equipo Jasco LC-Net II/ADC con una columna Rezex ROA-Organic Acid H+
(8%). Para los ensayos se utilizd una disolucion de acido sulfurico 0.005 N en agua
desionizada y desgasificada a 30°C, con un caudal de 0,35 mL/min y un volumen de
inyeccion de 40 L. La calibracion previa a los ensayos se realizd con patrones de xilosa
y glucosa de pureza » 99%.

El contenido en material inorganica asociado a las muestras de lignina también en
forma de impurezas se midid6 mediante analisis termogravimétrico (TGA) en un equipo
Mettler Toledo TGA/SDTA RSI, aplicando una rampa de temperatura de 25 a 800 °C a
10°C/min. en atmosfera de aire.

El peso molecular medio en masa (Mw), asi como la polidispersidad de las muestras
(Mw/Mn) se determind mediante Cromatografia de Permeacion en Gel (GPC) en un
equipo Jasco LC-Net II/ADC, con una columna PolarGel-M. Como fase movil se utilizd
dimetilformamida con un 0,1% de bromuro de litio, a un caudal de 0,7 mL/min a 40 °C.
Los patrones utilizados en la calibracion fueron de poliestireno, en un rango de peso
molecular desde 266 hasta 70,000 g/mol.

3.4.5. Resultados del proceso experimental

El proceso de autohidrolisis favorecid la disolucion parcial del contenido en
hemicelulosas de todas las materias primas (54% para CAL, 51% para CNU y 52% para
CAV). El pretratamiento se consider6 entonces relevante para facilitar la valorizacion de
la corriente de hemicelulosas y facilitar el procesado de la corriente sélida generara, rica
en lignina.

El proceso principal de deslignificacion fue efectivo para las tres materias primas, tanto
en el caso del sistema organosolv como en el alcalino, aunque el rendimiento en lignina
obtenido con la sosa fue mayor (18,5% para CAL, 21% para CNU vy 23,8% para CAV) que
en el proceso organosolv (10,5% para CAL, 12,4% para CNU y 15,1% para CAV). Estos
resultados son consistentes con los obtenidos en trabajos previos del grupo BioRP [IIl.5],
[llI-6], [IIl.12] y coherentes con los porcentajes iniciales de celulosa, hemicelulosas y
lignina en las materias primas analizadas. Tras |la etapa de precipitacion se procedio a la
caracterizacion de las muestras de lignina sélida obtenidas, obteniendo los resultados
que se presentan enla Tabla 3.5.

La pureza de las muestras de lignina se expresa como el contenido en lignina soluble e
insoluble en acido. Ademas, se determin0 el contenido en azucares e inorganicos de las
muestras.

Los valores de pureza presentados por las muestras de lignina son elevados, con

porcentajes bajos de azucares presentes, lo que corrobora la eficacia del tratamiento de
autohidrolisis.
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Tabla 3.5. Composicion y peso molecular de las muestras de lignina obtenidas por
precipitacion en los procesos organosolv (ORG) y alcalino (ALC).

Materia Lignina (%) i Inorganico | Peso molecular

Proceso | Pr'ma Azacares s
Insoluble en | Soluble en (%) % M, MM,
acido acido (%) (g/mol) "
CAL 96,2432 1,1+0,3 | 0274005 | 2.39+0,06 | 4.096 | 3,61
ORG CNU 97,143,8 1,0+0,1 | 0.23+0,04 | 2,03+0,08 | 4.110 | 3,70
CAV 98,2434 0,7£0,1 | 0,20+0,03 | 2,01+0,05 | 4089 | 3,52
CAL 90,2454 1,240,8 | 0,56+0,69 | 6,70+0,05 | 21.753 | 11,09
ALC CNU 91,5424 15404 | 0,88+0,21 | 6,20+0,04 | 21.249 | 10,89
CAV 92,2424 1,740,2 | 0,56+0,69 | 590+0,03 | 21.159 | 10,26

Los resultados correspondientes al sistema organosolv son mejores que los relativos al
alcalino en términos de pureza de las muestras de lignina. El primer sistema alcanza
valores de pureza alrededor de 96-97% mientras que el basado en sosa se queda en 91-
94%. Esto se relaciona con la presencia de sales inorganicas precipitadas. En cualquier
caso, los valores de pureza obtenidos son elevados en comparacion con otros
resultados publicados para sistemas alcalinos [I11.35].

En el analisis de los datos correspondientes a los pesos moleculares en peso (My) y a la
polidispersidad (Mu/(Mn) de las muestras analizadas destaca la gran diferencia entre los
sistemas organosolv y alcalino. Los datos correspondientes al uso de etanol-agua como
disolvente corresponden a muestras de lignina con pesos moleculares muy bajos
(alrededor de 4.000 g/mol) y una polidispersidad baja también (en torno a 3).

Los valores correspondientes al sistema alcalino fueron significativamente mayores,
con pesos moleculares promedio en peso alrededor de 21.000 g/mol y una
polidispersidad de 10-11. Queda patente entonces la influencia del tratamiento de
deslignificacion utilizado y los mecanismos de repolimerizacion y condensacion que
suceden en el medio alcalino a partir de los productos de la descomposicion de la
lignina, resultando en estructuras mucho mas pesadas. Sin embargo, la capacidad de
donar hidroégeno que caracteriza al etanol utilizado en el sistema organosolv estabiliza
esos productos intermedios generados en la descomposicion de la lignina dificultando
la formacion de macro-estructuras recondensadas.

En cuanto a la comparacion entre materias primas utilizadas, la avellana presento los
mayores rendimientos, con ambos sistemas y también mayor pureza. Esto se relaciona
con un mayor contenido inicial de lignina en la materia prima que, ademas, ha podido
ser extraido con éxito. En cualquier caso, las diferencias entre las tres materias primas
analizadas no son significativas y se considera que el efecto del sistema de reaccion
utilizado influye mucho mas en la cantidad y calidad de la lignina obtenida que la
materia prima inicial.
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3.5. SIMULACION DE LOS PROCESOS EXPERIMENTALES

En este trabajo se ha utilizado el software Aspen Plus®, version 11, para la definicion del
diagrama de flujo del proceso y el diseno de todas las corrientes y unidades. En este
trabajo se han completado seis simulaciones completas, una para cada una de las tres
materias primas estudiadas tratadas mediante los dos sistemas de fraccionamiento. Los
resultados obtenidos en cada una de ellas han sido comparados en términos de
balances de masa y consumos energéticos y de reactivos, con el fin de establecer las
rutas de procesado mas interesantes.

3.5.1. Diseno del modelo de simulacion

3.5.1.1. Base de datos de componentes

La base de datos de componentes en Aspen Plus® se establecid en base al estudio
realizado por Wooley y Putsche [lIl.36] para el Laboratorio Nacional de Energia
Renovable de Estados Unidos (NREL). Esta base de datos fue completada con
parametros experimentales obtenidos en laboratorio para la definicion del conjunto de
componentes participantes en la simulacion. La variabilidad y heterogeneidad de la
composicion de la biomasa lignoceluldsica dificulta la correcta definicion de los
componentes de la misma, asi como de los productos intermedios y finales que se van
generando en las diferentes reacciones quimicas alo largo del proceso. Sin una correcta
definicion de los componentes participantes, en términos de férmula quimica,
estructura y peso molecular, la validez de los resultados de la simulacion puede verse
seriamente afectada.

3.5.1.2. Modelo termodinamico

Otro factor crucial en el diseno de modelo de simulacion para la obtencion de un
sistema representativo y preciso es la seleccion del modelo termodinamico que va a
permitir estimar los calculos de propiedades fisico-quimicas de las diferentes fases
participantesy sus equilibrios. El modelo de dos liquidos-Redlich-Kwong (NRTL-RK) fue
seleccionado para simular las propiedades termodinamicas de las corrientes
involucradas en el proceso. Este método incluye la ecuacion NRTL, obtenida por Renon
y Prausnitz, para el calculo de coeficientes de actividad de liquidos, |a ley de Henry para
los gases disueltos y el RKS (Redlich-Kwong-Soave) para la fase de vapor. La seleccion
del modelo termodinamico se realizd teniendo en cuenta la naturaleza de los
componentes presentes en el sistema experimental, entre otros, electrolitos en
disolucion, asi como las condiciones de operacion. Se decidio trabajar con el mismo
modelo termodinamico en todas las simulaciones, tanto las correspondientes a los
procesos organosolv como las de los sistemas alcalinos, para facilitar la comparacion de
los resultados obtenidos.

3.5.1.3. Diagrama de flujo

Las Figuras 3.2.y 3.3. presentan el diagrama de flujo de la simulacion correspondiente al
proceso organosolv y alcalino. La descripcion de los bloques utilizados, asi como las
condiciones de operacion y datos de entrada introducidos a la simulacion estan
recogidos en la Tabla 3.6. La base de calculo establecida en las simulaciones realizadas
ha sido de 100 kg/h de biomasa seca.
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Figura 3.3. Diagrama de flujo del proceso alcalino.
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Tabla 3.6. Blogues y condiciones de operacion definidos en la simulacion de los procesos

organosolv y alcalino.

. Méodulo
Unidad Organosolv Soda
Aspen
MIXT Mixer P=1bar, T=25°C hidromédulo S: L = 1:8 kg/L
H1 Heater T=180°C, frac. vapor=0
REACT
RStoic T=180°C, frac. vapor=0
AUT
a1 Heater T=25°C,P=1bar
FILTER1 SSplit Corriente SOLIDAUT: 20% contenido de humedad
) Hidrom.S/L1:2,5kg /L
CFUGET SSplit
Corriente AUTOPULP: 10% contenido de humedad
Hidrom. AUTOPULP: SOLV Hidrom. AUTOPULP: SODA
MIX2 Mixer
1:6kg/L 1:6kg/L
H2 Heater T=200°C, frac.vap.=0 T=120°C, frac.vap.=0
REACT
RStoic T=1200°C, frac.vap.=0 -
ORG
REACT
RStoic - T=120°C, frac.vap.=0
SOD
FLASH Flash2 P =1 bar, adiabatico -
Q2 Heater P =1bar, frac. vapor=0 P=1bar, T=25°C
FILTER2 SSplit Corrientes PULPORG y SODAPULP: 20% cont. de humedad
CLEANER SSplit Hidrom.S: L= 1:2 kg/L
i
1 P Corriente S12: 20% contenido de humedad
CLEANER SSplit Hidrom. S/L 1:2 kg/L
i
2 P Corriente CLEANSDP: 20% contenido de humedad
P=1bar
PRECIPIT RStoic -
Hidrom. S13/ACIDWAT 1:2 kg/L
. Corriente LIGNIN: 1% de
SPLIT2 SSplit contenido de humedad i
DIST RadFrac P=1bar,5 etapas, relacion de )
reflujo 1.5
LGNPREC RStoic - P =1 bar, adiabatico
. Corriente LIGNIN: 1% de
FILTERS SSplit i contenido de humedad

El esquema experimental comienza en ambos procesos con un pretratamiento de
autohidrolisis (modulo REACTAUT) seguido del proceso principal de reaccion, bien
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organosolv (médulo REACTORG) o alcalino (moédulo REACTSOD). En cada uno de estos
procesos de reaccion, los modulos de simulacion fueron definidos en base a datos
experimentales de reaccion (rendimientos y factores de conversion), siguiendo el
siguiente esquema de reacciones:

1) Celulosa (s) — Celulosa (d)

2) Celulosa(d) + H,O — Glucosa (d)

3) Xilano (s) — Xilano (d)

4y Xilano (d) + H,0 — Xilosa (d)

5) Lignina (s) — a Ligninal(d) + B Lignina 2(s)
6) Extractivos (s) — Extractivos (d)

7) Inorganicos (s) — Inorganicos (d)

La celulosa soélida (s) se convirtio en primer lugar en celulosa disuelta (d). A continuacion,
esta celulosa (d) fue hidratada para formar glucosa (d). De manera similar, las
hemicelulosas, que se definieron como xilano solido (s) y en disolucion (d), se
transformaron parcialmente en xilosa (d).

La lignina (s) contenida en la biomasa, se disolvid parcialmente (lignina 1(d)), quedando
una parte sin degradar en forma de lignina soélida (lignina 2(s)). La formula molecular de
las ligninas solida inicial y en disolucion se definié en base a datos experimentales [I11.37].
La lignina 2(s), cuya composicion difiere con respecto a la original, se calculd para
satisfacer el equilibrio de masas de la reaccion.

Los compuestos extractivos se han definido como B-sitosterol [l11.38]-[I.39], y su
disolucion se recoge en la reaccion 6. Finalmente, la disolucion de los compuestos
inorganicos, definidos como CaO, corresponde con la reaccion 7.

Los rendimientos de cada reaccion, asi como los factores estequiométricos calculados
a partir de valores experimentales se presentan, para cada materia prima, en la Tabla
3.7.(cascara de almendra, CAL), Tabla 3.8. (cascara de nuez, CNU) y Tabla 3.9. (cascara de
avellana, CAV).

Tabla 3.7. Rendimientos de reaccion para cascaras de almendra (CAL), correspondientes a las
reacciones de autohidrolisis, organosolv y proceso alcalino.

Reaccion Autohidrolisis Organosolv Alcalino
1 0,416 0,118 0,301
2 0,100 0,100 0,250
3 0,744 0,014 0,594
4 0,500 0,250 0,500
5(a) 0414 0,779 0,544
5(B) 0,586 0,221 0,456
6 0,050 0,299 0,120
7 0,230 0,577 1,000
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Tabla 3.8. Rendimientos de reaccion para cascaras de nuez (CNU), correspondientes a las

reacciones de autohidrolisis, organosolv y proceso alcalino.

Reaccion Autohidrolisis Organosolv Alcalino
1 0,486 0,258 0,381
2 0,180 0,190 0,284
3 0,634 0,009 0,486
4 0,398 0,198 0,387
5(a) 0,510 0,830 0,581
5(B) 0,615 0,361 0,564
6 0,048 0,310 0,126
7 0,195 0,437 1,000

Tabla 3.9. Rendimientos de reaccion para cascaras de avellana (CAV), correspondientes a las

reacciones de autohidrolisis, organosolv y proceso alcalino.

Reaccion Autohidrolisis Organosolv Alcalino
1 0,396 0,228 0,342
2 0,085 0,084 0,223
3 0,535 0,011 0,422
4 0,371 0,176 0,332
5(a) 0,720 0,940 0,861
5(B) 0,735 0,501 0,742
6 0,039 0,270 0,134
7 0,065 0,267 1,000

Autohidrolisis

Continuando con la descripcion del diagrama de flujo de los procesos, como se ha
indicado previamente, la biomasa fue inicialmente sometida a un pre-tratamiento de
auto-hidrolisis, definido por un reactor estequiométrico (REACAUT) operando a 180
°C durante 30 min., utilizando el agua como reactivo en una relacion solido: liquido de
1:8 V/V). La corriente de salida del mddulo de auto-hidrolisis se dividid en dos fracciones
(FILTER 1), una corriente soélida (SOLIDAUT) con un 20% del contenido de humedad
fijado por un diseno de especificacion, y una liquida (LIQUIDAUT), que contiene el resto
de la fraccion liquida. El sélido se lavo con agua fresca usando una proporcion S/L 1:2,5
kg/L. A continuacion, se ajusto su contenido de humedad al 10% (corriente AUTOPULP)
y se envid a la etapa de tratamiento principal (organosolv o alcalino). La fraccion liquida
(LIQAUTO) fue extraida del circuito.

Proceso organosolv

En el proceso organosoly, la corriente AUTOPULP se mezclo con la SOLV, compuesta
por etanol-agua (70/30 v/v), siguiendo un hidromodulo S/L 1:6 kg/L. La corriente
resultante se calentd a 200 °Cy se introdujo al reactor estequiométrico (REACTORG). La
corriente de salida del reactor fue conducida a una unidad flash, donde se establecio
presion atmosférica como condicion de salida, trabajando en adiabatico. De esta forma,
se obtiene una corriente de vapor a condensar (RETOH), compuesta por etanol-agua,
que es enviada al tanque para ser reutilizada como parte de la corriente SOLV. La
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segunda corriente de salida del FLASH es enfriada a temperatura ambiente (S11) vy
enviada al equipo FILTER2, donde se fija la separacion de una corriente soélida
(PULPORG) con un 20% de contenido de humedad y una corriente liquida (LIQORG).

La corriente PULPORG se someti6 a dos lavados sucesivos (bloques CLEANER 1y
CLEANER 2). En el primero se utilizd como corriente de lavado una mezcla etanol-agua
recirculada (WETOH) utilizando un hidromo6dulo PULPORG/WETOH 1:2 kg/L vy
generando a la salida del modulo una corriente solida al 20% en humedad (S12). La
segunda etapa de lavado se realizd utilizando dos volumenes de agua fresca
(hidromodulo S12/WW?2 1:2 kg/L). Como corriente de salida se obtuvo la fraccion sélida
CLEANSDP con un 20% de contenido de humedad, considerada la fraccion celulosica
final.

Por otro lado, la corriente liquida LIQORG se mezcld con la corriente liquida de salida del
bloque CLEANER1 (RWETH) formando la S13, y fue enviada a la etapa de precipitacion
de la lignina. En este bloque se anadio la corriente ACIDWAT, compuesta por acido
sulfurico y agua a pH = 2, en una relacion de hidromodulo S13/ACIDWAT 1:2 L/L. La
precipitacion fue definida mediante un modulo de reactor estequiométrico (PRECIPIT),
donde se establecieron las siguientes reacciones:

1) Lignina2 (d) — Lignina4 (s)
2) Xilosa (d) — Xilano (s)
3) Inorganicos (d) — Inorganicos (s)

El factor de conversion de la reaccion N°1 fue definido por la seccion experimental. Sin
embargo, las reacciones N°2 y N°3 se definieron mediante un diseno de
especificaciones, para alcanzar la composicion exacta de la muestra de lignina que se
obtuvo experimentalmente. Estos valores se detallan en las Tablas 3.10. (para CAL), 3.11
(para CNU) y 3.12 (para CAV).

Tabla 3.10. Rendimientos de reaccion de la etapa de precipitacion (CAL).

Reaccion Organosolv Alcalino
1 0,776 0,786
2 0,094 0,121
3 0,404 0,952

Tabla 3.11. Rendimientos de reaccion de la etapa de precipitacion (CNU).

Reaccion Organosolv Alcalino
1 0,746 0,580
2 0,089 0,105
3 0,389 0,905
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Tabla 3.12. Rendimientos de reaccion de la etapa de precipitacion (CAV).

Reaccion Organosolv Alcalino
1 0,812 0,865
2 0,123 0,134
3 0,454 0,982

La corriente de salida de la etapa de precipitacion (S14) se separd en una fraccion liquida
(WASTELIQ) y una sélida (LIGNIN), definida con 1% de contenido de humedad. La
fraccion liquida se someti6 a una etapa de recuperacion, donde el disolvente (mezcla de
aguay etanol) fue destilado para ser recirculado al proceso, favoreciendo la reutilizacion
de disolventes y minimizando la generacion de efluentes.

La columna de destilacion se definid en Aspen Plus mediante un modulo riguroso
RADFRAC definido con 5 etapas y una relacion de reflujo de 1,5, siguiendo la
metodologia descrita en un trabajo anterior del grupo de investigacion [l11.37], mientras
que la relacion destilado/alimentacion se estableci6 mediante un diseno de
especificaciones para obtener una corriente de condensado final S18 de composicion
etanol-agua (fraccion masica de etanol 0,7), con el 70% del flujo masico alimentado a la
columna. Esta recuperacion de mezcla etanol-agua, junto con la realizada en el FLASH
permitieron reducir el consumo de etanol fresco en un 95,8%.

En cuanto al agua, se definid otro bucle de recirculacion para reducir su consumo en el
proceso, mediante la recuperacion de las corrientes S17 y RWW, consiguiendo una
reduccion del consumo de agua en las etapas de lavado y precipitacion de un 45%.

Proceso alcalino

En el proceso alcalino, el bloque de autohidroélisis se lleva a cabo bajo las mismas
condiciones definidas para el sistema organosolv. En la etapa principal, las corrientes
AUTOPULP y SODA (NaOH al 7,5% en peso) se mezclan en una proporcion S/L 1:6 y la
corriente resultante se calienta a 120 °C antes de entrar al reactor estequiométrico
(REACTSOD). Este modulo se definid mediante las mismas reacciones descritas para el
modelo organosolv, aplicando los rendimientos de reaccion correspondientes al
proceso alcalino presentados en las Tablas 3.7.-3.9.

Tras la etapa de deslignificacion, la separacion de las fracciones solida (SODAPULP) y
liquida (SODALIQ) se llevd a cabo en el equipo FILTER2, que se definid nuevamente
fijando el contenido en humedad de la fraccion solida en el 20%.

La corriente SODAPULP se someti6é a dos lavados sucesivos (bloques CLEANER 1y
CLEANER 2). En el primero se utilizd como corriente de lavado sosa al 7,5 % en peso
(corriente CSODA) en una relacion PULPSODA/CSODA 1:2 kg/L, generando la corriente
solida S12 con un 20% de humedad. Esta corriente es alimentada al moédulo CLEANER?2,
donde se lava con dos volumenes de agua fresca (hidromodulo S12/516 1:2 kg/L). Como
corriente de salida se obtuvo la fraccion solida CLEANSDP con un 20% de contenido de
humedad, considerada la fraccion celuldsica final.
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La corriente liquida SODALIQ (salida de FILTER 2) se combino en el tanque (TANK1) con
S11 (salida de CLEANER2) y se alimentaron a la unidad de precipitacion (modulo
LGNPREC). Las reacciones de precipitacion se definieron en el mismo modo que en el
escenario organosolv, aplicando los rendimientos presentados en las Tablas 3.7.-3.9.
para el proceso alcalino.

En esta etapa, la precipitacion de la lignina se logré anadiendo H,SO4 (96 % peso) en
exceso para neutralizar los iones [OH] y generar un medio acido (pH = 4). Este exceso se
definid por un diseno de especificacion. La reaccion correspondiente se introdujo en
esta unidad de la siguiente manera:

1) 2NaOH + H,S04 5 NaxSO4+ 2 H,0

La corriente de salida de la etapa de precipitacion (S14) se enfrid hasta temperatura
ambiente (modulo H3) y la corriente S15 se separd en el modulo FILTER3 en una fraccion
liquida (WASTELIQ) y una solida (LIGNIN), definida con 1% de contenido de humedad.

En este proceso también se definid un bucle de recuperacion de aguas de lavado desde
los moédulos CLEANER 1V 2 para reducir el consumo de agua fresca de las etapas de
lavado y precipitacion.

3.5.1.4. Diseno de especificaciones

En las simulaciones de los procesos descritas en el apartado anterior, se han incluido
diversos disenos de especificaciones para ajustar concentraciones, caudales y
corrientes de reciclo de modo que el modelo representase de la forma mas fidedigna
los resultados experimentales obtenidos en laboratorio.

En este apartado se incluyen los ajustes realizados para cada uno de los escenarios
simulados.

Proceso organosolv

En este escenario, se han necesitado 17 disenos de especificaciones para la correcta
adecuacion del modelo experimental a datos reales. La Tabla 3.13. recoge los datos de
ajuste de los disenos utilizados. Como se puede observar, la mayoria son relaciones
entre flujos masicos de corrientes o subcorrientes o ajustes relacionados con
composicionesy expresados en forma de fraccion masica.
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Tabla 3.13. Diserios de especificaciones incluidos en el modelo organosolv.

Nombre Ti_po Corriente Parametro Objetivo Va.riable
variable manipulada
. ) Flujo £ (150 Flujo masico
Acid-in Corriente ACID masico (AGUAT+AGUA2)*0,01*98%(100/96) ACID
Fluio SLIPT3
Acidwat Corriente ACIDWAT ) 2*FLOW FLOW/FRAC
masico S
Flujo
Ash Corriente S14 masico (ASH*100)/(ASH+LIGNIN+XYLAN)=7,21 PRECIPIT
ASH CONV
Fluio CFUGET1
Clean Corriente AUTOPULP mésjico AGUA/(AGUA+SOLIDO) = 0,20 FLOW/FRAC
AUTOPULP
Fluio CLEANER1
Clean2 Corriente S12 N LIQUID/(LIQUID+SOLID) = 0,2 FLOW/FRAC
masico S1)
Fluio CLEANER2
Clean3 Corriente CLEANSDP mésJico LIQUID/(LIQUID+SOLID) = 0,2 FLOW/FRAC
CLEANSDP
Dist1 Corriente 518 Flujo XETOH =07 DSt
masico D:F
Fluio FILTER?T
Filtr1 Corriente CISOLID | SOLIDAUT mésJico LIQUID/(SOLID+LIQUID) =0,2 FLOW/FRAC
SOLIDAUT
Fluio FILTER2
Filtr2 Corriente PULPORG mésJico LIQUID/(SOLID+LIQUID) =0,2 FLOW/FRAC
PULPORG
Fluio SPLIT2
Lgnsep | Corriente CISOLID LIGNIN ) LIQUID/(SOLID+LIQUID) = 0,05 FLOW/FRAC
masico
LIGNIN
} . Flujo . Flujo masico
Mass-sol Corriente SOLV Masico SOLVENT =6*SOLID ETOHSOLY
) Flujo _ * Flujo masico
Waterl Corriente WATCLEAN masico WATCLEAN = SOLID * 2,5 WATCLEAN
Water2 Corriente WW2 Flujo WATER = 2* PULP Flujo masico
masico WW?2
Fluio SPLIT
WETH Corriente W-ETOH mésJico WETH = 2*PULP FLOW/FRAC
W-ETOH
Fraccion Flujo masico
X-Acid Corriente ACIDWAT masica XACID =0,04
ACID
H2S04
Fraccion Flujo masico
X-EtOH Corriente SOLV masica XETOH = 0,7 H2050LV
Componente
ETANOL
H.O
Flujo " _
Xylan Corriente CISOLID S14 MAsico (XYLAN*100)/(ASH+LIGNIN+XYLAN) = PRECIPIT
YXYLAN 1.51 CONV

Proceso alcalino

En este escenario, se han necesitado 14 disenos de especificaciones para la correcta
adecuacion del modelo experimental a datos reales. La Tabla 3.14. recoge los datos de
ajuste de los disenos utilizados.
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Tabla 3.14. Disenos de especificaciones incluidos en el modelo alcalino.

Nombre Tipo variable Corriente Parametro Objetivo Vaflable
manipulada
Acid Corriente acp | P10 olar SULF-(NAOH/2) = 5e-5 Flujo masico
. Flujo CFUGE1
Clean1 Corriente AUTOPULP Masico LIQUID/(LIQUID+SOLID) = 0,2 FLOW/FRAC
AUTOPULP
Flujo CLEANER1
Clean2 Corriente S12 L LIQUID/(LIQUID+SOLID) = 0,2 FLOW/FRAC
masico S12
Flujo CLEANER2
Clean3 Corriente CLEANSDP Masico LIQUID/(LIQUID+SOLID) = 0,2 FLOW/FRAC
CLEANSDP
i ) Flujo s Flujo masico
CSodain Corriente CSODA Masico SODA =2*PULP CSODA
Flujo FILTER1
Filtr1 Corriente CISOLID | SOLIDAUT Masico LIQUID/(SOLID+LIQUID) =0,2 FLOW/FRAC
SOLIDAUT
. . Flujo FILTER2
Filtr2 Corriente SODAPULP Masico LIQUID/(SOLID+LIQUID) = 0,2 FLOW/FRAC
SODAPULP
Flujo SPLIT2
Lgnclean | Corriente CISOLID S15 B W/L=5 FLOW/FRAC
masico S18
. Flujo FILTERT
Lgnsep | Corriente CISOLID LIGNIN e LIQUID/(SOLID+LIQUID) = 0,05 FLOW/FRAC
masico
LIGNIN
Flujo
Pash Corriente CISOLID S15 masico ASH/(ASH+L+X)*100 = 7,21 LCiCh(l)F”\IR\/EC
ASH
Flujo
Pxyl Corriente CISOLID S15 masico X/(A+L+X)*100 = 1,51 LGC'\CI)IT\IRVEC
XYLAN
) ) Flujo s Flujo masico
Spulping Corriente SODA mMasico NAOH = 6* SOLID SODA
. Fraccion e Flujo masico
Water1 Corriente S20 masica SOLID*2,5 = WATCLEAN WATCLEAN
Fraccion SPLITT
Waterin Corriente S16 masica S16=2"S12 FLOW/FRAC
ETANOL S16

Con los mencionados ajustes se han definido con precision los reciclos de disolventes,
reactivos y agua, facilitando el analisis de los balances de masa que se presentara en el
siguiente apartado.

3.6. RESULTADOS

3.6.1. Balances de materia

La eficacia del proceso se evalud en términos de los balances de materia de las
corrientes de salida, en particular para la celulosa y lignina, asi como los consumos de
productos quimicos, disolventes vy agua. Los efluentes generados también se han
incluido en la valoracion. En la Tabla 3.15. se detallan los datos mencionados, para los
procesos organosolv (ORG) y alcalino (ALC).
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Tabla 3.15. Balances de materia correspondientes a los procesos organosolv (ORG) v alcalino
(ALC).

Rendimientos de producto Consumos
Materia Proceso (% respecto a materia prima) (kg/h) Efluentes
prima Celulosa | Hemicelulosas | Lignina | Disolvente | Agua (kg/h)
ORG 53,9 39,5 5,21 11,3 1078 453
CAL
ALC 37,5 39,2 11,3 407 894 1053
ORG 54,0 37,6 4,62 12,6 1033 446
CNU
ALC 39,1 37,9 10,6 420 901 1029
ORG 45,6 38,1 5,7 12,4 1051 449
CAV
ALC 41,2 38,3 11,1 426 906 1039

Los rendimientos de los productos estan expresados como porcentaje respecto a la
materia prima inicial introducida. En el caso de la corriente de hemicelulosas, se han
calculado en base al componente xilano presente en la corriente de salida del reactor
de autohidrolisis (LIQAUTO).

Con respecto a los dos sistemas de fraccionamiento utilizados, el tratamiento alcalino,
incluso habiéndose aplicado a menor temperatura (120 °C en comparacion con los 200
°C del proceso organosolv), muestra una mayor capacidad de deslignificacion con
cualquiera de las materias primas analizadas. Las diferencias en el rendimiento de
lignina solubilizada son significativas, alrededor del doble en todos los casos. Como
consecuencia, el rendimiento de obtencion de celulosa es superior con el método
organosolv (alrededor de un 30%). Los resultados en cuanto a rendimientos de la
fraccion de hemicelulosas son similares para ambos procesos ya que estos dependen
de la primera etapa de pretratamiento por autohidrdlisis, que se dio en iguales
condiciones para los dos procesos y, por tanto, las Unicas diferencias observables se
deben al uso de materias primas diferentes. En este sentido, la CAL proporcioné el
mayor porcentaje, seguido de la CAVy la CNU.

Las tres materias primas han resultado, en cualquier caso, en fracciones valorizables de
celulosa, hemicelulosas y lignina, no destacando ninguna en particular por un llamativo
mayor contenido en estos tres macro-componentes. El rendimiento mayor relacionado
con la lignina corresponde al proceso ALC-CAL, el correspondiente a la celulosa seria
ORG-NU vy el de las hemicelulosas ORG-CAL. Por tanto, se podria concluir que las tres
materias primas analizadas han presentado resultados similares, destacando la
almendra para su valorizacion por el método mas adecuado dependiendo delinterés en
el producto a valorizar.

En cuanto a los consumes asociados a los diferentes procesos, asi como los efluentes
generados, destaca el minimo consumo de etanol asociado al proceso organosolv,
gracias a lainclusion de las etapas de recuperacion de disolvente en los modulos flash y
columna de destilacion. Este aspecto coloca al mencionado sistema en una posicion
muy favorable en cuanto a la sostenibilidad en términos econdmicos y ambientales del
proceso.
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El consumo de agua del proceso organosolv es algo superior que el del proceso alcalino,
aunque no alcanza una diferencia relevante (alrededor del 15-17%). Este mayor
CONsSUMo se asocia con la etapa de precipitacion de la lignina, donde se utiliza el doble
de agua que de corriente liquida con la lignina disuelta para su correcta precipitacion.

Finalmente, el correcto diseno de las etapas de recirculacion en el proceso organosolv
han dado como resultado una generacion de efluentes considerablemente menor que
la asociada al proceso alcalino (alrededor de un 60% menor). En el proceso alcalino, la
presencia de sales inorganicas disueltas provenientes de los reactivos utilizados en el
proceso no permite una recirculacion del agua tan exhaustiva.

3.6.2. Consumos energéticos por equipos

En este sub-apartado se detallan los consumos energéticos asociados a los equipos de
las unidades de procesado de los escenarios organosolv y alcalino.

Tabla 3.16. Consumos energéticos de los equipos.

) Consumo energético
Ma.terla Proceso (kw)

prima Calentamiento Enfriamiento Total
ORG 420 419,5 839,5

CAL
ALC 186 218,5 404,5
ORG 419 4184 8374

CNU
ALC 185 2176 402,6
ORG 420,1 419,7 839,8

CAV
ALC 187 2194 406,4

Analizando los valores de la Tabla 3.16., se puede comprobar la influencia de la etapa de
recuperacion de disolvente (especialmente la columna de destilacion) en el consumo
energético asociado al proceso organosolv. Este hecho justifica el mayor consumo
asociado a este escenario en comparacion con el proceso alcalino, alcanzando mas del
doble de consumo total. Otro factor asociado a este mayor consumo seria la mayor
temperatura de operacion en el reactor principal organosolv (200 °C) con respecto al
alcalino (120 °C).

En cuanto a la influencia del uso de diferentes materias primas, no se encontraron
diferencias relevantes asociadas a consumos energeéticos, presentando los tres
escenarios organosolv y los tres alcalinos valores similares, respectivamente.

La distribucion del consumo energético detallada por equipos se presenta en la Tabla
3.17. Como los resultados de consumos energéticos correspondientes a las tres
materias son muy similares, en este caso los resultados recogidos en esta tabla se
presentan como valores medios correspondientes a las tres materias primas.
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Tabla 3.17. Distribucién de consumos energéticos por equipos (KW).

Consumos energéticos por equipos (kW)
Proceso
Nombre Equipo
ORG ALC
H1 Intercambiador 166,7 153,8
calor
H2 calentamiento 58,6 328
C1 166,6 153,7
C2 8,3 32,6
C3 Intercambiador - 319
calor
Cooler3 enfriamiento 8.8 -
Coolers 34,2 -
Condens Condensador 505 )
flash
DistCon Condensador 150,6 -
columna
DistReb Caldera 193,8 )
columna

Se puede observar que, en el proceso organosoly, el principal consumo energético tanto
de calentamiento como enfriamiento esta asociado a la columna de destilacion
(calentamiento alrededor del 45% y enfriamiento alrededor del 36%). El pre-tratamiento
de autohidrolisis supuso el segundo mayor consumo, con el 40% aproximadamente
tanto de requerimiento de calentamiento como de enfriamiento.

En el proceso alcalino, la etapa de autohidrdlisis supuso la principal demanda energética
tanto de calentamiento (con el 82% del total) como de enfriamiento (con el 70%,
aproximadamente). La etapa de reaccion a 120 °C conllevé un consumo energético
asociado de un 20% del correspondiente a la etapa de autohidrolisis inicial.

Un factor que ha demostrado ser significativo en los consumos energéticos ha sido el
flujo de corriente en cada proceso. Asi, aunque la temperatura de operacion del proceso
de deslignificacion organosolv (200°C) sea mas alta que la correspondiente a la etapa de
pretratamiento por autohidrolisis (180°C), el mayor caudal tratado en esta etapa inicial
(hidromodulo L/S 1:8 frente al 1:6 correspondiente a la etapa de reaccion) hace que la
demanda asociada a esta unidad sea alrededor del 60% mayor que el consumo de la
reaccion principal. En el sistema alcalino se mantiene la relacion de hidromodulos (L/S
1:8 en pretratamiento y 1:6 en reaccion principal) pero la diferencia de consumos es aln
mayor ya que, en el pretratamiento la temperatura utilizada (180°C) es superior a la de
la etapa de reaccion (120°C).
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3.7. CONCLUSIONES

Del analisis de los resultados obtenidos de las simulaciones de procesos realizadas en
este capitulo, se pueden extraer las siguientes conclusiones:

> Las tres materias primas lignocelulosicas residuales evaluadas para su potencial
valorizacion y conversion en productos de interés han sido procesadas en el
laboratorio y los datos experimentales obtenidos han sido satisfactoriamente
alimentados a una simulacion del proceso global de fraccionamiento de la
biomasa en celulosa, hemicelulosas y lignina. Los parametros de la simulacion
(disefio de componentes, modelo termodinamico, definicion de modulos de
reaccion y condiciones de operacion) han permitido una representacion
fidedigna de las condiciones reales del procesado de la biomasa en el
laboratorio, mediante el método organosolv y el alcalino.

» Los diagramas de flujo finales han sido optimizados para la minimizacion del
consumo de reactivos, aguay la generacion de efluentes.

> Las tres materias primas utilizadas, cascaras de frutos secos (almendra, avellana
y nuez) han ofrecido resultados similares en cuanto a su capacidad de
deslignificacion mediante ambos tratamientos, o que refuerza la posibilidad de
plantear un proceso de bio-refineria integral alimentado indistintamente por las
tres materias primas, facilitando el suministro de forma continua en el tiempo y
evitando la estacionalidad de este tipo de recurso.

» Encuanto al proceso utilizado, se ha observado una diferencia significativa en la
pureza y peso molecular de las muestras de lignina obtenidas mediante el
sistema organosolv y el alcalino, generando el primer proceso muestras de
mayor pureza y menor peso molecular promedio en masa y polidispersidad,
resultando, por tanto, un sistema de procesado muy interesante para obtener
muestras de lignina que puedan ser posteriormente convertidas en productos
quimicos de alto valor anadido, como se ha realizado en trabajos previos del
grupo BioRP trabajando con otras materias primas [I11.40].

» Lainfluencia de la materia prima utilizada no ha sido en absoluto relevante en
cuanto alas caracteristicas de las muestras de lignina analizadas (en términos de
pureza, peso moleculary polidispersidad). Esto refuerza la posibilidad de trabajar
en un sistema integral basado en el uso de cualquiera de las tres materias primas
en diferentes proporciones también cuando la corriente prioritaria a valorizar
fuese la lignina.
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Capitulo IV. Simulacion de procesos termoquimicos para la conversion de biomasa
lignoceluldsica en energia.

4.1.INTRODUCCION

El presente capitulo esta dedicado al estudio, modelizacion y simulacion de una planta
piloto de pirolisis de biomasa que trabaja con residuos agricolas, localizada en Catania,
Sicilia. El trabajo se ha desarrollado en colaboracion con profesores e investigadores del
Departamento de Ingenieria Eléctrica, Electronica e Informatica de la Universidad de
Catania. Se ha utilizado el software Aspen Plus® para la elaboracion de un modelo global
correspondiente al diagrama de flujo del proceso utilizando los datos experimentales
obtenidos en la planta piloto para alimentar la simulacion.

El consumo energético global en la actualidad esta basado en el uso de recursos fosiles,
aunque la necesidad de desplazar la produccion y consumo hacia un mercado
renovable es evidente, como reflejan las agendas politicas mundiales. La demanda
energética, en constante aumento, debera ser cubierta en un amplio porcentaje por
fuentes renovables en un plazo inmediato. Entre las diferentes energias renovables
existentes, la bioenergia, proveniente de la biomasa, es uno de los pilares
fundamentales [IV.1]. Hay una gran variedad de tipos de biomasa susceptibles de ser
procesados para la obtencion de energia, pero son de especial interés los residuos
provenientes de la agricultura o la explotacion forestal. Algunos ejemplos de residuos
que han demostrado un potencial para su conversion energética son la paja de cereal
[IV.2], los huesos de aceituna [IV.3], desechos de la fruta [IV.4], cascaras de frutos secos
[IV.5] o poda[IV.6].

Los procesos termoquimicos, como la gasificacion, combustion, torrefaccion,
licuefaccion hidrotérmica o pirolisis extraen la energia almacenada en la biomasa en
forma de energia quimica [IV.7]. El principal inconveniente para el aprovechamiento
energético de la biomasa lignoceluldsica es su baja densidad, 1o que conlleva el
transporte y procesado de enormes cantidades de materia prima, lo que repercute
negativamente en la rentabilidad del proceso. La transformacion de la biomasa a través
de los procesos termoquimicos puede ayudar a mejorar la eficiencia en el uso
energeético de este recurso.

4.2. OBJETIVOS

Los principales objetivos de este capitulo son:

» Disenar un modelo de simulacion flexible y representativo de una planta piloto
de pirolisis de biomasa lignocelulésica donde poder variar parametros de
entrada correspondientes al uso de diferentes materias primas y establecer las
condiciones 6ptimas de trabajo en cada caso.

» Desarrollar un modelo matematico para representar la degradacion de la
biomasa lignocelulosica y la evolucion de las especies quimicas resultantes,
basado en la temperatura de operacion y en cinéticas de reaccion.

> Evaluar el potencial de la corriente gaseosa obtenida (piro-gas) mediante su
alimentacion a una planta de micro-cogeneracion en términos de energia
eléctricay térmica.
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4.3. PROCESOS DE CONVERSION TERMOQUIMICA. PIROLISIS.

La biomasa puede ser tratada por combustion directa para generar calor y electricidad
0, mediante conversion termoquimica o bioquimica para transformarlos en
biocombustibles tanto sélidos (carbdén) como liquidos (bio-aceite o etanol) o gaseosos
(metano, hidroégeno o piro-gas) [IV.8]. Aunque hay muchas técnicas diferentes, las
categorias basicas de transformacion termoquimica se recogen en la Figura 4.1.

| Pirolisis | | Licuefaccion | |Ga5ificacic’m | Combustion
| Carbén | | Liquido | Gas Calor

Combustible

Extraccion | | Refino | |Turbina | | Sintesis | | Motor || Caldera
A 4
23;:::55: DLets;el, ‘/I Metanol | |Electricidad | | Amoniaco |

Figura 4.1. Tecnologias fundamentales de conversion termoquimica de la biomasa. [IV.8].

La pirolisis implica la degradacion de la biomasa en ausencia de oxigeno (normalmente
en atmosfera de nitrogeno) formando una fraccion solida (bio-carbon), una liquida (bio-
aceite o piro-aceite), derivada de la condensacion de gas durante el proceso de gas de
limpieza, compuesta por alquitran, agua e hidrocarburos pesados, y una gaseosa
incondensable (piro-gas) compuesta principalmente de CO, CO,, Hy, CH4, CiHy.

La pirolisis es una tecnologia bien establecida que se considera el proceso fundamental
de conversion termoquimica y un paso crucial en los procesos de combustion y
gasificacion [IV.9]. La pirdlisis generalmente ocurre en tres etapas dependiendo de la
temperatura alcanzada. Durante la primera etapa, o pre-pirélisis, que sucede a
temperaturas inferiores a 200 °C, comienza la ruptura de algunos enlaces quimicos y
hay una pérdida de peso inicial, debido a la presencia de agua, CO y CO,. La etapa de
pirolisis en si ocurre a temperaturas entre 200 y 400°C, y en ella sucede la mayor parte
de la descomposicion térmica de la celulosa y hemicelulosas. Finalmente ocurre la
descomposicion térmica de la lignina, a temperaturas superiores a los 580°C. [IV.10].
Durante el ultimo paso, la desvolatilizacion del carbon continua, debido a la escision de
los enlaces C-Hy C-O.

77



Capitulo IV. Simulacion de procesos termoquimicos para la conversion de biomasa
lignoceluldsica en energia.

Los parametros principales que controlan el proceso de pirolisis son:

» Temperatura maxima (Tmax) alcanzada durante el proceso de conversion.

» Velocidad de calentamiento (HR), es decir, el aumento progresivo de la
temperatura del proceso hasta que Tmax es alcanzado.

» Tiempo de residencia de los materiales a temperatura Tmax dentro del reactor.

» Tiempo de residencia (RT) de las especies gaseosas antes de la etapa de
enfriamientoy limpieza.

La configuracion de estos parametros de reaccion permite obtener diferentes
distribuciones y rendimientos de productos, asi como diferente composicion de los

compuestos finales, como se muestra en la Tabla 4.1.[IV.10-13].

Tabla 4.1. Parametros operativos y rendimientos de producto de los procesos de pirolisis.

Parametros operativos Rendimiento [%]

Tipo de

pirélsis Tmax [°C] HR [°C/s] RT [s] Carbon Aceite Gas

1.500 -
Lenta 350-400 1 2,000 25-35 20-50 25-50
Intermedia 400-500 5-50 10-600 25-40 35-50 20-30
Rapida 500-750 100 - 500 <2 15-20 55-70 10-25
750- 500-
Flash 1.000 1.000 1 15-20 10-20 65-175

La temperatura, es el factor que mas afecta a la distribucion de los productos. La pirdlisis
a temperaturas desde 300 a 400°C produce una baja cantidad de gas; en el entorno de
los 500-550 °C hay un equilibrio de los tres productos. Sin embargo, una alta tasa de
calentamiento y un enfriamiento rapido del producto gaseoso puede resultar en una
condicion ideal para producir un alto contenido de liquido, minimizando el gas
permanente. Una temperatura de operacion superior lleva a un rapido aumento del
producto no condensable que, por encima de los 700 °C, es capaz de alcanzar
porcentajes en peso superiores al 65%.

La temperatura del proceso afecta directamente a la composicion del gas. Hasta 550°C
se obtiene una composicion aproximada de un 60-65% de CO,, ~30-35% de CO y un
pequeno porcentaje de CHy (4-6%), ~1% de H,y otros compuestos en porcentajes mas
bajos. A temperaturas mayores de 600 ° C, hay una caida de carbono didxido y un rapido
aumento de hidrégeno y metano, mientras el monéxido de carbono permanece estable
en torno al 30%. Hay numerosos estudios que analizan la relacion entre las condiciones
de proceso y los rendimientos y composiciones de los productos obtenidos [IV.14] para
pirolisis lenta [IV.15], rapida [IV.16] y flash [IV.17]. Investigaciones recientes indican, a su
vez, que la distribucion de productos y sus caracteristicas estan fuertemente
influenciadas por la composicion de la materia prima original [I1V.18-20].
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En cuanto a la simulacion y modelado del proceso de pirdlisis, los diferentes
mecanismos que suceden de forma simultanea en este proceso, asi como la compleja
composicion de los productos generados, suponen un reto a la hora de conseguir un
modelo representativo del sistema [IV.21]. En la bibliografia se pueden encontrar
diferentes trabajos enfocados en el desarrollo de cinéticas de las reacciones
correspondientes al proceso de pirolisis [IV.22-24]. Algunos investigadores han
implementado los parametros cinéticos en simulaciones de proceso [IV.25], con el fin
de relacionar la composicion de la materia prima utilizada y los mecanismos de reaccion
[IV.26] para conseguir modelar de forma precisa los rendimientos y composiciones de
los productos obtenidos [IV.27].

4.3.1. Tecnologias de pirolisis

4.3.1.1. Pirolisis ablativa

Es un tipo de pirolisis rapida en el cual se transfiere calor a la pared del reactor para que
la biomasa que entra en contacto con la misma (a presion) se funda, en un efecto similar
a "derretir mantequilla en una sartén”. La capa de biomasa fundida se vaporizay genera
un producto similar al que se obtiene en un lecho fluidizado. La presion que se ejerce
contra la biomasa, junto con la temperatura de la pared y la velocidad relativa a la que
circula la biomasa determinan de forma crucial los rendimientos y composiciones de
productos. En otros tipos de pirolisis rapida la conversion depende de la velocidad de
transferencia de calor a través de las particulas de biomasa, por lo que se trabaja con
tamanos de particula pequenos. En la pirolisis ablativa se pueden utilizar tamanos de
particula mayores, sin un limite fijo de tamano. De hecho, es la transferencia de calor a
la pared del reactor el factor que limita el proceso mas que el flujo de calor a través de
la particula de biomasa [IV.28].

El pionero de la pirolisis ablativa fue el Centre National de la Recherche Scientifique
(CNRS) de Nancy (Francia) durante los anos 80, con algunas investigaciones sobre la
correlacion entre la presion, el movimiento de las particulas y la temperatura [IV.29]. A
principios de los anos 90, el Laboratorio Nacional de Energias Renovables (National
Renewable Energy Laboratory, NREL), en esos anos, llamado SERI de Boulder (Colorado)
[IV.14], diseno el primer reactor ablativo de vortice, en el que la biomasa se aceleraba a
velocidad supersonica para generar elevadas presiones tangenciales en el interior de un
reactor cilindrico a temperatura [IV.30]. Otros modelos de reactor han sido
desarrollados en la Universidad de Aston [IV.31-32]. En cualquier caso, la pirolisis
ablativa presenta todavia numerosos retos técnicos a los que hacer frente antes de su
desarrollo a escala industrial.
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4.3.1.2. Reactor de Lecho fluidizado burbujeante (BFBR)

En el BFBR se bombea un gas caliente a través del reactor y se utiliza arena como
material de lecho sélido inerte para acelerar el calentamiento de la biomasa. Cuando el
gas de entrada alcanza la fluidizacion, con una minima velocidad, las particulas solidas
suspendidas se comportan como un fluido. Este comportamiento implica una
excelente mezcla, un control uniforme de la temperatura y una alta transferencia de
calor. Es un proceso basado en una tecnologia ampliamente conocida y relativamente
facil de escalar, aunque hay algunas restricciones que se deben tenerse en cuenta para
las plantas de mayor escala, debido a las limitaciones en su escalado de los procesos de
transferencia de calor. La Universidad de Waterloo [IV.33], fue la pionera de esta
tecnologia vy, a partir de sus avances, se ha desarrollado plantas en diferentes
localizaciones, como Finlandia [IV.34-35] y China [IV-36].

4.3.1.3. Reactor de Lecho fluidizado circulante (CFBR)

Los reactores de lecho fluidizado circulantes (CFBR) son ampliamente utilizados en la
industria petroquimica por lo que es una tecnologia conocida, aunque la fluido-
dinamica del proceso sea compleja.

Las primeras configuraciones de esta tecnologia estaban equipadas con un solo reactor,
y el carbon era separado y recogido como un fino subproducto en polvo. En su lugar, las
configuraciones mas recientes utilizan un segundo reactor, que funciona a menor
temperatura, para quemar este producto en presencia de arena. La arena caliente se
recircula al reactor principal, para suministrar la energia necesaria en los proximos ciclos.
Este movimiento de gran cantidad de materiales entre los dos reactores, es bastante
costoso y complejo, desde el punto de vista energético y termodinamico. Ademas,
requiere un estricto control de la temperatura en el bucle de reciclaje [IV.37].

Una de las principales caracteristicas de este proceso, es la alta velocidad del gas
(superior a BFBR) que permite el arrastre de particulas solidas entre el elevador, donde
se produce la reaccion, y a donde las particulas se recirculan. Ademas, gracias a esta
velocidad, es posible procesar una gran cantidad de material y obtener porcentajes muy
altos del liquido producido. Otra diferencia entre esta tecnologia y el BFBR, es el tiempo
deresidencia de las particulas sélidas en el reactor, que es similar al tiempo de residencia
de gas o vapor y esta alrededor de 0,5 0 1 segundo. Por lo tanto, para permitir una
distribucion uniforme del calor dentro de las particulas, CFBR requeria particulas muy
pequenas (1-2 mm de diametro). Un diametro mas grande llevara a una pirolisis
incompleta y reducira el rendimiento de aceite [IV.38].

Se han desarrollado equipos a escala industrial a partir del diseno desarrollado en la
Universidad de Twente [IV.39].
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4.3.1.4. Reactor de lecho fijo (FBR)

El principio fundamental de FBR es promover un contacto intimo entre fase fluida y fase
estacionaria (particulas de materia prima). En el reactor, un portador de gas,
generalmente de nitrogeno, pero también, es posible usar otro gas, como el argon, es
inyectado para creary mantener el ambiente inerte. Este gas puede se utilizara también
para regular parametros como la temperatura y la presion durante el proceso. El caudal
de gas de barrido influye en el rendimiento de la produccion; un caudal correcto puede
minimizar las reacciones secundarias, incluyendo craqueo térmico, repolimerizacion y
recondensacion. Un caudal rapido y excesivo puede provocar un aumento del producto
gaseoso debido a un enfriamiento insuficiente o a una expulsion de vapor de pirdlisis
demasiado rapido, que no permite el proceso de condensacion [IV.40]. Otro parametro
que puede influir en la distribucion del producto es la velocidad de enfriamiento del gas,
ya que un enfriamiento realmente rapido, es capaz de maximizar la produccion de
aceite. Ademas, la disminucion de la temperatura y el aumento de la presion, causan
respectivamente una desaceleracidbn y una restriccion en el movimiento de particulas
de gas, por lo que una disminucion de la energia cinética del gas va a promover el
proceso de condensacion. El sistema funciona con tamanos de particula pequenos (< 1-
2 mm)y el rendimiento liquido obtenido puede ser de alrededor del 50-60%. [IV.40].

4.3.1.5. Reactor de tornillo

Son reactores tubulares y continuos en los que se utiliza un tornillo sin fin para mezclar
y transportar a través del reactor las particulas de biomasa soélida y controlar el tiempo
de residencia de materia. Un gas inerte se alimenta a través de una tolva para garantizar
el ambiente inerte en el reactor. El calentamiento y los cambios de materia prima, se
daran, segun la dimension del reactor; para pequenos diametros, el tubo podria
calentarse a través de una fuente externa; para el mas grande, se alimenta un portador
de calor sélido, para ayudar a la difusion del calor en las particulas de biomasa.

Después de la conversion, los vapores producidos se dirigen a un sistema de
condensacion para producir el aceite y el carbon que, posteriormente, se recoge en un
tanque. Este sistema tiene un rendimiento liquido inferior al lecho fluidizado y un alto
rendimiento de carbon [IV.41].

Una prerrogativa de este tipo de reactor, es que se puede construir COmo un equipo
portatil, ya que permite trabajar directamente en el sitio de produccion de la materia
prima, reduciendo los costos de operacién y el transporte [IV.42]. Un ejemplo de esta
tecnologia, fue la utilizada por Renewable Oil International, LLC. (ROI) de Florencia.
[IV.43].
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4.3.1.6. Reactor de cono giratorio (RCR)

En esta tecnologia, la materia prima vy la arena (utilizada como portador caliente) se
alimentan cerca de la parte inferior del reactor, la fuerza centrifuga transporta particulas
de biomasa a través de la pared del reactor en forma de espiral. Ademas, la elevada
velocidad de giro (alrededor de 360-390 rpm) permite una buena mezcla de los
materiales y una transferencia de calor adecuada. [IV.44]. El tiempo de residencia del
solido dentro del reactor es de =0,3 segundos y, después de la reaccion, el tiempo de
residencia del gas es de =0,5 segundos, y el rendimiento liquido obtenido de la materia
prima seca, esta entre el 60-70%. [IV.45].

Algunas desventajas de RCR, es una transferencia de calor menos eficiente que la de
FBR, asi como la posibilidad de erosion debido a |la presencia de particulas sélidas a alta
velocidad. En 2006 BTG disenn6 una planta comercial, hoy desmantelada, alimentado
por 2 t/h (1,7 efectivo) de residuos de palma en Malasia, con un rendimiento de aceite
entre el 60y el 70% [IV.46].

4.3.1.7. Pirolisis a vacio

En este proceso, una cinta metalica lleva la biomasa a la camara horizontal que trabaja
en condicion de vacio alrededor de 450-600 °C. Aqui la materia prima se calienta
indirectamente por una mezcla de sal fundida, calentada respectivamente por la
fraccion no condensable de los productos de pirolisis. Ademas, se necesita agitacion
mecanica para mezclar uniformemente la materia prima en la correa, y limitar, en la
medida de lo posible, una transferencia de calor externa. [IV.38]. Todos estos equipos
hacen que el proceso sea complicado y costoso. Ademas, necesita un mantenimiento
continuo y algunos dispositivos especializados para trabajar en condiciones de vacio (es
decir, alimentacion y descarga), que hacen que la inversion y los costos sean aun mas
altos. Sin embargo, este proceso también tiene algunas ventajas: [IV.47].

» No requiere que se produzca un gas portador que minimice la produccion de
aerosol.

» Facil condensacion del producto liquido.

> Esposible utilizar particulas mas grandes que en otros procesos (hasta 2-5 mm).

» Alta calidad de bio-aceite con una presencia muy baja de carbon en él, debido a
la lentitud del gas.

En comparacion con otros procesos, la tasa de produccion de bio-aceite es menor, por
la baja tasa de calentamiento interno. Ademas, se generan mayores porcentajes agua
(mas del 25 % de la produccion total de liquidos), pero se produce un bio-aceite de muy
alta calidad [IV.47].
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4.4. EQUIPO EXPERIMENTAL

En este apartado se detalla el equipo experimental utilizado para la conversion
termoquimica de la biomasa mediante pirolisis que ha servido como base de datos para
la modelizacion mediante simulacion de procesos quimicos con Aspen Plus® de una
planta piloto de pirolisis. Este trabajo se ha realizado en colaboracion coninvestigadores
de la Universidad de Catania (Sicilia, Italia), donde esta ubicada la planta, copropiedad
del Departamento de Ingenieria Eléctrica, Electronica e Informatica (DIEEI) de la
Universidad de Catania, la industria "Plastica Alfa s.r.l." y el "Consiglio Nazionale delle
Ricerche (CNR)" de Catania. La puesta a punto de la planta piloto y los primeros trabajos
experimentales los realizd Antonio Agrifoglio para su trabajo de Tesis Doctoral
“Modeling, Software Simulation and Preliminary Test of a Biomass Pyrolysis Pilot Plant
[IV.48]", dentro del programa de doctorado “Systems, Energy, Computer and
Telecomunications Engineering” de la Universidad de Catania en lItalia. El trabajo de
colaboracionrealizado ha permitido poder disponer de la instalacion de pirolisis a escala
piloto, facilitando el acceso a datos experimentales sobre los cuales poder realizar el
modelado del proceso.

4.4.1. Planta piloto de pirdlisis de biomasa lignocelulésica
Una vista general de la planta piloto de pirdlisis se presenta en la Figura 4.2 y el esquema
detallado de todas las partes que la componen se incluye en la Figura 4.3.

Las caracteristicas principales de la planta piloto se presentan en la Tabla 4.2.

Tabla 4.2. Caracteristicas y parametros operativos de la planta piloto de pirolisis.

Materia Prima Biomasa lignocelulosica
Particula 2-4 [mm)]

Tamaio Pellet 5x10 [mm] 0 520 [mm]

Caudal (daf) 30 [kg/h]

Tmax de conversion 500-680[°C]

Velocidad de calefaccion 10-60 [°C/min]

Figura 4.2. Imagen general de la planta piloto de pirolisis.
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4.4.2. Seccion de carga

La alimentacion de la materia prima se realiza a través de una tolva y una coclea con un
tornillo sinfin para el transporte de la biomasa hasta el reactor (Figura 4.4).

Figura 4.4. Tolva y cOclea.
4.4.2.1. Reactor

Elreactor utilizado es cilindrico de tambor giratorio (Figura 4.5) alimentado por un motor
eléctrico externo, similar alos de seccion de cargay calentado por resistencias. El tiempo
de residencia de la materia prima en el reactor depende de la velocidad de rotacion del
tambor. El reactor trabaja en atmodsfera de nitrogeno para asegurar la ausencia de
oxigeno necesaria en la pirolisis.

Figura 4.5. Reactor de pirolisis.
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Durante la conversion, la temperatura se mide mediante tres termopares ubicados al
final de la zona precalentada, en el centro del reactor y en la seccion de salida,
respectivamente. Ademas, por razones de seguridad, el equipo esta provisto de
controladores de presion para medir el flujo de gas.

El reactor esta dividido en tres zonas: una seccion precalentada (Figura 4.6), un fondo
reticular, en el cual los materiales alcanzan una temperatura entre 350-500°C y la
seccion propia de pirélisis donde se alcanzan los 850°C.

Figura 4.6. Seccion precalentada del reactor de pirolisis.

A la salida del reactor, el producto generado se dirige a un tanque hermético donde el
residuo solido (bio-carbon) se recoge en la base por accion de la gravedad mientras que
la fraccion gaseosa continda hacia la seccion de lavado y enfriamiento.

4.4.2.2. Intercambiador de calor

Tras la reaccion, la corriente gaseosa es enfriada en un intercambiador de calor de aire
(Figura 4.7.), que permite que el gas alcance una temperatura entre 350 y 400 °C antes
de entrar en la seccidon de limpieza, necesaria para evitar los danos en los equipos. En
cualquier caso, la temperatura se debera mantener por encima del punto de rocio de
los productos (alrededor de 325°C), para evitar su condensacion, ya que el alquitran
presente en la mezcla bifasica puede danar y obstruir algunos equipos. El aire de
refrigeracion es recirculado por una bomba para evitar una dilucion con aire externo.

Figura 4.7. Intercambiador de calor.
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4.4.2.3. Refrigeraciony limpieza del gas

La corriente de gas enfriada se dirige a la seccion de lavado (Figura 4.8) formada por un
ciclon y un Venturi, donde se eliminan particulas sélidas en suspension, y dos torres de
lavado, en las cuales se utiliza agua fria (10 °C) y se genera una fraccion condensable
(alquitran y agua) que se separa del gas permanente. Un intercambiador de calor de
placas situado cerca del lavado de torres proporciona agua fria a toda la seccion de
lavado (Figura 4.9a).
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Figura 4.8. Seccion de limpieza del gas. Figura 4.9b. Intercambiador de calor.

Tras el lavado en las torres, el gas permanente se enfria en un segundo intercambiador
de calor de agua donde la temperatura se reduce hasta los 60 °C (Figura 4.9b). Para
completar la limpieza del gas, este se hace pasar por el filtro de arena (Figura 4.10),
donde se retienen particulas finas, condensables y humedad.

Figura 4.10. Filtro de arena.

Por ultimo, el producto final llega a la rampa de gas, que cuenta con tres salidas:
1. La primera, para el cromatografo de gases, que permite el analisis de muestras
de los productos de salida
2. Lasegunda, conectada directamente al motor
3. Latercera, enviaelgasallama
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4.5. PROCESO EXPERIMENTAL

El trabajo presentado en este capitulo esta basado en los resultados obtenidos por
Agrifolio A. en su tesis doctoral [IV.48] y publicaciones [IV.27], donde se establecio la
base de un modelo de simulacion con Aspen Plus® basado en datos experimentales
obtenidos en la propia planta piloto. El objetivo fue poder predecir rendimientos y
composicion de los productos de pirolisis obtenidos y estimar el potencial de la fraccion
gas para usos energéticos. En esta investigacion, partiendo de la citada base, se ha
profundizado en la influencia de la composicion de la biomasa inicial en los productos
obtenidos, tanto en rendimientos como en composicion. Para ello, se han utilizado
diversas fuentes de biomasa lignocelulosica de tipo residual como materia prima en la
planta experimental con el fin de obtener datos para alimentar el modelo de simulacion
para evaluar la mencionada influencia de la fuente lignoceluldsica en la distribucion de
productos de pirolisis. Los porcentajes y composicion de la celulosa, hemicelulosas y
lignina de la materia prima inicial, es decir, las moléculas predominantes en la fraccion
de hemicelulosas, o los grupos funcionales mayoritarios en la lignina, van a definir el
perfil de descomposicion de cada tipo especifico de biomasa junto con otros factores,
como la velocidad de calentamiento o la temperatura del proceso.

4.5.1. Materias primas

Las materias primas seleccionada para este estudio han sido huesos de aceituna vy
melocoton junto con cascaras de nuez y avellana. Por tanto, se han analizado cuatro
residuos lignocelulosicos, dos de ellos de tipo “hueso” y otros dos de tipo “cascara”, todos
de origenlocal y abundante en el entorno de la planta. La caracterizacion quimica de las
materias primas se realizd en términos del porcentaje de celulosa, hemicelulosas y
lignina, analisis proximal y elemental, ademas del poder calorifico superior de todas ellas
(Tabla 4.3)

Tabla 4.3. Composicidn quimica (en peso, porcentaje en base seca), analisis proximal,
elemental y poder calorifico de los tipos de biomasa analizados.

Hueso Hueso Cascara Cascara

aceituna melocoton nuez avellana
Analisis proximal Carbon fijo 7,60 10,3 29,3 274
(%peso, base seca) Volatiles 82,4 85,4 678 70,6
Inorganicos 3,30 0.30 1,20 2,50
Humedad 701 4,01 9,51 9.02
Analisis elemental Carbono 50,4 471 49,1 46,6
(%peso, base seca) Hidroégeno 5,95 6,40 522 583
Nitrégeno 0,11 0.25 035 0,57
Azufre 0,08 0,15 0,09 0,75
Oxigeno 435 46,1 45,2 46,3
Comp. quimica Celulosa 19,1 28,2 23,8 204
(%peso, base seca) Hemicelulosas 36,6 239 296 26,2
Lignina 43,0 43,3 40,3 48,7
Poder calorifico superior HHV 21,7 21.3 20,8 219

(M)/kg)
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4.6. SIMULACION DEL PROCESO EN ASPEN PLUS

4.6.1. Definicion de las materias primas en la simulacion

Las materias primas mencionadas fueron definidas como productos no-
convencionales en el modelo de simulacion, basandose en valores experimentales. De
ese modo, los parametros incluidos en la Tabla 4.3 fueron introducidos en la simulacion
para definir el modelo de descomposicion de la biomasa, que incluye reaccion principal
(donde se generan las corrientes gas1y bio-carbén) y secundarias (donde se generan las
corrientes gas2 y bio-oil). La combinacion de la informacion proporcionada por los
analisis elemental y proximal, junto a la composicion biogquimica en términos de
porcentajes de celulosa, hemicelulosas vy lignina de la materia prima facilita una
definicion de las materias en el modelo mas realista.

La evolucion de las especies presentes durante el proceso de pirolisis se definio
mediante la derivada de la velocidad de conversion y una cinética de tipo Arrhenius,
como definid Agrifolio en su trabajo preliminar [IV.27].

La descomposicion de la celulosa se definid en dos pasos, comenzando con la
separacion del agua y del carbono de la matriz de partida, generandose un producto
intermedio (celulosa activa, CELL-A). Por degradacion del mismo comienza la formacion
de levoglucosano (LVG), siguiendo el modelo descrito por Ranzi et al. [IV.22-1V.23]. El
material, no transformado, se descompone en una mezcla de otros componentes.
Ademas de LVG, se generan otros productos de degradacion como el hidroxi
acetaldehido (HAA) o glioxal, compuestos volatiles provenientes de los carbohidratos
presentes en la celulosa. A altas temperaturas (T>600 °C), el HAA se descompone
generando metano, monoxido y dioxido de carbono, hidroximetil furfural (HMFU),
formaldehido (CH,0), etinol (C;H,0) y acetaldehido (C;H40).

La degradacion de las hemicelulosas se defini6 mediante un modelo con dos
compuestos intermedios (HCE1y HCE2) a partir de los cuales surgieron diferentes rutas
de descomposicion dando lugar a varios compuestos. HCE1 se descompone en xilosano
y etanol; otros compuestos generados en porcentajes variables son metano,
formaldehido y metanol [IV.23].

La degradacion de la compleja estructura que presenta la lignina se definid mediante
varios productos intermedios que generaron productos de degradacion como el alcohol
cumarilico y fenol, entre otros [IV.22]. En bibliografia se definen tres fracciones de
sublignina, del siguiente modo [IV.49, IV.50]:

Lig-C—CisH1404—23%wt
Lig-H - C22H2809 — 39%wt
Lig-O — C20H22010—38%wt
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Lig-C se degrada dando lugar al compuesto intermedio cumarilo (Lig-CC) y una mezcla
de otros compuestos. Lig-H y Lig-O forman un compuesto intermedio llamado Lig-OH,
a partir del cual, mediante diversas reacciones, se forma sinapaldehido.

La Tabla 4.4. presenta la definicion de los componentes no convencionales en términos
de su analisis elemental [IV-48].

Tabla 4.4. Definicidon de componentes no convencionales en la simulacion [IV-48].

Componente | Formula % H % C % O PM

CELL CeH100s5 44,446 6,216 49,338 162,14
HEMICELL CsHgO4 45,456 6,103 48,441 132,12
LIG Ci1H1204 63,454 5.810 30,736 208,21
LIG-C CisH1404 69,757 5.464 24,779 258,27
LIG-H C22H2809 60,542 6,466 32,992 436,46
LIG-O Ca0H22010 56,872 5.25 37,878 422,39
LIG-OH CigH220s 60,312 5.86 33,828 378,38

4.6.2. Modelado del proceso de descomposicion de la biomasa

Para modelar la degradacion de la biomasa se propuso un proceso que consta de dos
pasos. En el reactor, debido a la temperatura media-alta, la materia prima se
descompone primero en un componente solido, debido al material inerte y al carbono
fijo, compuesto principalmente por bio-carbono, y en una fraccion gaseosa que incluye
productos condensablesy no condensables. En la segunda etapa, debido a los sistemas
de gas de enfriamiento y limpieza, la parte condensable se separa del gas permanente,
para generar la fraccion liquida, que esta compuesto por agua y el bio-aceite. De
acuerdo con este modelo, la descomposicion se puede escribir como:

mi—mg + mgy, Eq.1
Mgy = Mgy + My, Eqg.2

Por lo tanto, el balance de masa, para la descomposicion de la biomasa, se puede
representar como:

me =me +m; + mgz Eqg.3
donde:

mi = masa de materia prima de entrada en el reactor

Mc¢ = masa del producto bio-carbdn

Mg1 = mMasa de gas primario (condensable + no condensable)
mL= masa de producto bio-aceite

Mg2= masa de producto gas no condensable
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Para describir el proceso de conversion de la biomasa, se considera el cambio enla masa
para cada compuesto involucrado durante la reaccion. El ajuste de los balances de
materia se realiza a partir del estudio de las curvas resultantes del analisis
termogravimeétrico (TGA) y se describe mediante el parametro:

m;-m
Q= ————0mH Eq. 4
mi_mygi

donde:

a = tasa de conversion
mi = masa inicial
m = masa actual

mfi = masa final

La evolucion de la tasa de conversion de las especies implicadas durante la pirdlisis
(da/dT), se define mediante la ecuacion 5:

da
—=k-f(T) Eg.>

Este parametro depende de dos factores principales:
- Velocidad de calentamiento (K), necesaria para describir la cinética de reaccion;

- Una funcién polindmica f(T), obtenida empiricamente, utilizada para correlacionar la
degradacion del compuesto con el aumento de la temperatura durante el proceso.
Dicha funcion se definio del modo descrito mediante la ecuacion 6 determinando los
porcentajes de cada especie en el rango de temperatura 773<T<1.173 K.

f(T) =a+ bT + cT? Eq.6
Los coeficientes a, b y ¢ fueron determinados para cada componente por Microsoft®

Excel Funcion Solver.
La cinética fue descrita mediante la ecuacion de Arrhenius (Eq. 7):

— _Ea
k = kyexp( RT) Eq.7
donde:
k = constante cinética ko= factor pre-exponencial
Ea= energia de activacion R = constante universal de los gases

T=temperatura absoluta
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4.6.3. Diagrama de flujo

La Figura 4.11 presenta el diagrama de flujo definido para representar el proceso en el
simulador.

REACTOR
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T 59 mp
> =
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i 1

Figura 4.11. Diagrama de flujo del proceso de pirolisis en Aspen Plus®.

El escenario base se establecid en una alimentacion de 35 kg/h de biomasa al sistema
(corriente S1). La temperatura de trabajo se establecio en un rango comprendido entre
500 y 900°C con el fin de evaluar la influencia de este parametro en el rendimiento y
composicion de los productos finales.

El bloque B1 es una etapa de secado donde se ajusta la humedad de la materia primay
se precalienta antes de entrar al reactor (B2), de tipo estequiomeétrico y conectado a un
bloque de calculo en Excel. En el bloque se introdujo la informacion relativa a los
coeficientes para el calculo de rendimientos de productos.

La corriente de salida del reactor, S4, se introduce en el ciclon (B3) para separar una
corriente de gas (S5) y una sélida (S6). La corriente gaseosa (S5) se envia a la etapa de
acondicionamiento mediante enfriamiento (bloque B4) y lavado, simulado mediante
una columna de destilacion (bloque (B5), donde se alimenta agua fresca (corriente S8)
para enfriar el gas y separar una corriente de condensables (S13) y otra de gas
permanente (S9).

4.6.4. Corriente de piro-gas para usos energeticos

En este sub-apartado se detalla el procedimiento seguido para determinar el potencial
energético de la corriente gaseosa del proceso de pirdlisis. En concreto, se evalud la
capacidad de produccion simultanea de energia eléctrica y térmica en una micro central
combinada de calor y electricidad (Combined Heat and Power, CHP). Estas plantas se
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disenan acoplando un motor de combustion interna reciproco equipado con
recuperacion de calor y un generador eléctrico, lo que permite la generacion simultanea
de energia térmica y eléctrica. El planteamiento seria alimentar al motor con la
corriente de piro-gas y recuperar la energia térmica generada en el proceso de
combustion desde el agua de enfriamiento y los gases de salida a través de
intercambiadores de calor, para reutilizarse en las etapas de secado o pirolisis. Ademas,
de forma simultanea, conectar el motor al generador eléctrico para la produccion de
electricidad. El sistema definido para esta reutilizacion energética es el utilizado por
Agrifoglio y colaboradores en otros trabajos previos [IV-27]. Un esquema de la planta
CHP se recoge en la Figura 4.12.
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»{ PIROLISIS
.
o
» T -+
(3]
2
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S
5 50
Motor I = £5 LEVYENDA
combustion E Pyro—gas
interna ) S5 Aire
£ 0 Agua enfriamiento ———
(] < . .
£ Gassalida caliente —
= Fluido caloportador
Gas salida [
— Conexion mecanica ———
—:‘ Alternador } ----------- ‘ Red eléctrica ‘ Conexion eléctrica - -

Figura 4.12. Esquema de la planta CHP. Basado en [IV-2T7].

Para conseguir una potencia efectiva similar a la conseguida con gas natural, es
recomendable aumentar el flujo de aire durante el proceso de combustion [IV-51]. Por
tanto, la corriente de piro-gas se mezcla con una corriente de aire para proporcionar la
cantidad teodrica de oxigeno requerida en la combustion completa mas un coeficiente
de exceso que varia entre 1,5y 2,5. En este estudio se aplico el valor de 1,8 [IV-27].

La capacidad calorifica del piro-gas se determine mediante la ecuacion 8:
B
Cpg = Zn=1*n"Cpn Eq.8

donde xny Cpnson la fraccion masicay el calor especifico de los diferentes componentes
de la fraccion gaseosa. El nUmero de compuestos quimicos diferentes en dicha mezcla

" n

viene expresado por "y".

El calor especifico de cada compuesto se ha calculado mediante la ecuacién 9 [IV-52-
IV-53]:
CfT'" = a; +a,T +asT? + a,T? + asT* Eqg.9

El calor especifico superior (HHV) e inferior (LHV) del piro-gas se calcularon mediante las
ecuaciones 10-12 [IV-54]:

HHV = 0.303 [C] + 1.423 [H] Eg.10
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HHV = 0.305 [C] + 1.423 [H] — 0.154 [0] Eq. 11
LHV = HHV — hy - (320 4 ) Eq. 12

donde hy es el calor latente de vaporizacion y M el contenido en humedad del gas.

El calor generado en el proceso de pirolisis es recuperado para su utilizacion en unidades
del proceso con demanda de calor.

La energia térmica para agua de enfriamiento se calcula como Qcw (Eq. 13):
Qcw = Mey - Cp,cw AV EQ- 13

donde mew Yy ATcw son lamasay la variacion de temperatura del agua de enfriamiento y
Cp,cwel calor especifico del agua.

Del mismo modo, la energia térmica del gas de salida se define como Qex (EQ. 14):
Qex = Mex " Cpex " ATy Eqg. 14

donde mey, = My + Myyrg €S la Masa total de gas de salida, mair €s la masa de aire y
Mpyrog |@ Masa de piro-gas; AT, = T;ex — Ty ex €S la variacion de temperatura y Cpex €S
calor especifico del gas de salida.

La potencia mecanica (kW) generada por el sistema se calcula como Ppec (EQ. 15):
Prec = prrog — Qcw — Qex — Quoss Eq. 15

donde Qpyrog = m - LHV,yr,4 €S €l calor generado por la combustion del piro-gas Y Quoss
las pérdidas de calor en la célula de combustion y las derivadas de friccibon mecanica 'y
lubricacion. Estas pérdidas se estiman en un 5% [IV.51].

La potencia eléctrica producida es Peiec (EG. 16):
Petec = Pnec* Ngen Eq. 16
donde ng4.n €s la eficiencia del alternador.

El sistema micro-CHP se ha disefiado basado en un trabajo previo [IV-27] con una
potencia de salida total hasta 100 KkWe, Los calculos se han realizado en base al modelo
REC2-40G de la marca Enerblu Industry [IV-55], trabajando con una potencia eléctrica
neta base de 43 kWe a carga completa, 22 kWe a media carga y a una temperatura de
800 °C.
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4.7. RESULTADOS

La Tabla 4.5 presenta los resultados obtenidos en términos de rendimiento de
productos (fracciones solida, liquida y gas) a diferentes temperaturas, en el rango
comprendido entre 500 y 900 °C.

Tabla 4.5. Rendimiento de productos de pir6lisis: bio-carbon, bio-aceite y piro-gas, a
temperaturas entre 500 y 900 °C.

Rendimiento Temperatura Hueso Hueso Cascara Cascara
peso. % °C aceituna melocoton nuez avellana
Bio-carbon 500 34,7 32,1 289 30,1
600 23,3 229 26,4 282
700 16,5 16,2 24,2 25,9
800 13,4 133 229 23,8
900 12,1 11,7 21,7 21,4
Bio-aceite 500 21,8 20,5 24,5 239
600 18,8 18,0 22,7 21,0
700 15,6 15,6 19,1 18,7
800 12,8 12,2 16,3 16,3
900 9,21 9,00 132 13,1
Piro-gas 500 43,5 47,4 46,6 46,0
600 579 59,1 509 50,8
700 67,9 68,2 56,7 55,4
800 73,8 74,5 60,6 59,9
900 78,6 79,3 65,1 65.5

Se puede observar como la fraccion gaseosa incrementa su rendimiento con la
temperatura de operacion para todas las materias primas estudiadas. Los resultados
obtenidos para las materias primas de tipo “hueso” fueron similares, alrededor del 78-
79% de fraccion gaseosa a 900 °C. Las de tipo “cascara” alcanzaron valores de 65-66% a
esa misma temperatura. El rendimiento de las corrientes de bio-carbdn, asi como la
corriente de piro-gas se ajusto correctamente a una funcion polindmica para todas las
materias primas, mientras que la corriente de bio-aceite presentd un rendimiento que
se ajustaba a una funcion lineal (Tabla 4.6).

Tabla 4.6. Interpolaciones analiticas de los rendimientos de producto obtenidos.

Bio-carbén Bio-aceite Piro-gas
Hueso y=0,0171x2-0,1581x+ 0,4854 | y=-0,0312x+0,25 y=-0,0166x2+0,186x + 0,2686
aceituna R2=0,9981 R2=0,9987 R2 =0,9985
Hueso y=0,0136x2-0,1318x+0,4386 | y=-0,0288x+0,237 | y=-0,0119x2+0,1503x + 0,3364
melocoto R2=0,9987 R?=0,9982 R?2=0,9998
n
Walnut y=0,0034x2-0,0368x+ 0,323 | y=-0,0288x+0,2784 | y=-0,0011x2+0,0531x+0,4122
shell R?=0,9991 R?=10,9947 R2=0,9974
Cascara y =-0,0006x2-0,0184x + y=-0,0263x+0,2649 | y=0,0011x2+0,0417x+0,4184
avellana 0,3202 R2=0,9967 R2=0,9992
R?=0,9996

Los valores de los coeficientes de ajuste matematico (R?) obtenidos fueron muy
cercanos a la unidad, indicando una buena prediccion por parte del modelo para todas
las materias primas estudiadas.
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Como el objetivo final era maximizar el flujo de la corriente de piro-gas para evaluar su
UsO energético, se selecciond una temperatura de trabajo de 800 °C. En estas
condiciones se determiné el poder calorifico de la corriente de piro-gas (S9) como
alimento de una central combinada de calory electricidad (CHP).

A la mencionada temperatura, el componente principal encontrado en la composicion
del piro-gas para todas las materias primas estudiadas fue monoxido de carbono, con
un porcentaje en masa comprendido entre el 25 y el 29%. El segundo componente
mayoritario fue el hidrégeno (19-24 %) seguido de dioxido de carbono (18-21%), agua
(14-17%), metano (4-9%) y formaldehido (CH,0) (3-7%). Los valores correspondientes a
los flujos masico y volumeétrico, y al poder calorifico superior de las fracciones de piro-
gas obtenidas se presentan en la Tabla 4.7.

Tabla 4.7 Caudal masico, volumétrico, poder calorifico superior (HHV) y potencia mecanica
disponible para las fracciones de piro-gas obtenidas.

Piro-gas
Tipo Flujo Poder calorifico Potencia
de MASico Volumétrico superior, HHV inicial, Pmec
biomasa kg/h) m/h) (M)/kg) (kW)
Huesos 18,5 73,2 28,6 139,7
aceituna
Huesos 17,7 72,9 27,2 127,1
melocoton
Cascara 16,4 60,7 16,1 69,6
nuez
Cascara 159 58,8 17,8 4,7
avellana

De acuerdo con la potencia disponible, el modelo de micro central elegido (REC2-40G)
trabaja al porcentaje de carga indicado en la Tabla 4.8, donde también se incluyen las
eficiencias térmicas y eléctricas correspondientes a dichas cargas y las potencias
térmicay eléctrica finales estimadas para las materias primas estudiadas.

Tabla 4.8 Carga, eficiencias (térmica y eléctrica) y potencia final (térmica y eléctrica) de las
fracciones de piro-gas obtenidas.

Piro-gas
Tipo Carga Eficiencia Potencia Potencia
de biomasa (%) inicial, Pmec final
(kW)
MNtérmica Neléctrica Ptermica Pelectrica
(%) (%) (RWterm) (RWeIect)

Huesos aceituna 98,4 61,0 29,5 139,7 85,2 41,2
Huesos melocoton 89,5 56,4 26,9 127,1 71,7 34,2
Cascara nuez 49,1 30,9 14,7 69,6 21,5 10,2
Cascara avellana 52,6 33,1 15,8 4,7 24,7 11,8
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De los resultados obtenidos se puede deducir que las materias primas de tipo "hueso”
generaron un volumen superior de gas que las de tipo “cascara” con mayor HHV, por lo
que serian mas adecuadas para su aprovechamiento en la generacion de piro-gas para
la obtencion de energia térmica y electricidad en una central CHP. En todo caso, el valor
de HHV presentado por las materias primas de tipo “cascara” se considera valido para el
mismo proposito [IV.56].

4.8. CONCLUSIONES

El modelo de simulacion del proceso de pirolisis de biomasa lignoceluldsica residual
creado por Agrifolio [IV.27], ha sido validado a través de la introduccion de datos
experimentales correspondientes a cuatro residuos lignocelulosicos, dos de tipo “hueso”
y dos de tipo “cascara’. Los resultados obtenidos en el modelo se han ajustado
correctamente a los correspondientes valores experimentales resultando, por tanto, en
un modelo correctamente definido.

El estudio por simulacion ha permitido analizar la influencia de la temperatura de
operacion en los caudales masicos obtenidos y composicion de los productos
generados (bio-carbdn, bio-aceite y piro-gas). También se ha evidenciado la influencia
de la composicion inicial de la biomasa utilizada en el proceso de pirolisis.

En cuanto al estudio especifico del potencial energético de la corriente gaseosa, los
resultados obtenidos en términos de rendimiento (caudal masico) y poder calorifico
superior (HHV) fueron adecuados para el uso del piro-gas como corriente de entrada de
una central combinada de produccidon de calory electricidad, siendo las materias primas
de tipo "hueso” las que presentaron los mejores resultados.

El estudio de otras variables de proceso fundamentales, como la velocidad de
calentamiento durante el proceso de pirolisis se plantean como futuro trabajo para
completar las conclusiones obtenidas hasta el momento.
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Capitulo V. Conclusiones generales, futuras lineas de investigacion y publicaciones realizadas.

5.

1. INTRODUCCION

En este capitulo se describen las conclusiones mas relevantes extraidas en este trabajo
de investigacion, basadas en los resultados obtenidos. Por otra parte, se describen las
futuras lineas de investigacion para dar continuidad a las investigaciones desarrolladas
en esta tesis.

Ademas, se incluyen las publicaciones realizadas en el marco de este trabajo
investigativo, junto a las participaciones en congresos realizadas para la divulgacion de
los resultados obtenidos.

5.2. CONCLUSIONES GENERALES

5.2.1. Capitulo 1. Biomasa y bio-refineria

>

Es de vital importancia realizar disenos flexibles para los procesos de bio-refineria,
con el objetivo que posean los estandares requeridos del mercado actual, teniendo
en cuenta que dicho mercado es fluctuante y variable y debe ofrecer una variedad
de productos, con este objetivo basico. Es vital, tener claro el concepto de bio-
refineria integrada que encierre en un mismo proceso diferentes lineas de
produccion que puedan utilizar diferentes materias primas, y elaborar una serie de
bienes de consumo, como también bio-energia y productos quimicos.

La bio-refineria de materiales lignoceluldsicos, utiliza materias primas, de facil
acceso, econdmicas, variadas, y tienen disponibilidad en cualquier parte del mundo.
Es una caracteristica de suma importancia ya que, para poder contrarrestar los
productos derivados o fabricados en la industria petroquimica, se deben tener
productos de alta calidad, facil acceso y econdbmicos.

Se deben desarrollar las tecnologias necesarias, para separar y procesar cada
fraccion de la biomasa y convertirla en multiples productos. Esto requiere, de una
investigacion multidisciplinaria, incluyendo agronomos, bio-tecnologos, quimicos e
ingenieros de proceso, entre otros.

Los principales componentes de la biomasa lignocelulosica, celulosa, hemicelulosas
y lignina, tienen la caracteristica principal, que se obtienen, de diferentes grupos de
moléculas, con una gran variedad de aplicaciones, en las cuales se pueden obtener
diferentes productos quimicos, bienes y materiales de consumo, de un alto interés
industrial, ya que antes, solo eran suministrados o producidos por la industria
petroquimica en general

Una integracion sistematica a las tecnologias de procesos, de manera que su
funcionamiento, en conjunto, maximice el uso de la biomasa y minimice la
generacion de emisiones. Por otra parte, el desarrollo de un buen analisis de
sustentabilidad, para asegurar que el sistema de bio-refino es realmente, mas
conveniente que un sistema de produccion basado en materias primas fosiles.
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5.2.2. Capitulo 2. Fundamentos de la simulacion de procesos quimicos

> La informacion recogida en este capitulo pone de manifiesto la importante
contribucion que la simulacion de procesos quimicos puede hacer al desarrollo
tecnologico y avance de las tecnologias de bio-refineria.

» En estos procesos, el uso de una materia prima tan heterogénea como la
biomasa lignocelulosica dificulta la realizacion de un diagrama de flujo preciso y
el establecimiento de balances de materia ajustados. por ello, la contribucion
que aporta la simulacion a la correcta definicion del proceso las condiciones de
operacion y estrategias de optimizacion es vital. En particular, es de gran
relevancia en el escalado del proceso para una transicion hacia la
industrializacion de estos modelos.

> El desarrollo de software avanzado especifico para procesos de ingenieria
quimica facilita el desarrollo de modelizaciones con una precision elevada, que
ofrecen una representacion de los resultados experimentales correcta, lo que
permite establecer estimaciones tecno-econdmicas fundamentales para un
correcto diseno de la planta.

» La literatura revisada y seleccionada en este capitulo ofrece una vision de las
aplicaciones de la simulacibn de procesos en aspectos tecnologicos,
econdmicos y energéticos, entre otros. Existen publicaciones de calidad
dedicadas a trabajos sobre la simulacion de procesos de bio-refineria que
abordan diferentes aspectos del analisis tecnologico, y se observa una tendencia
creciente en el numero de trabajos enfocados a esta disciplina. Esta tendencia
es coherente con un creciente interés por el desarrollo tecnologico de la bio-
refineria a nivel mundial.

5.2.3. Capitulo 3. Simulacion de procesos de valorizacion de residuos
lignocelulosicos locales.

» Las tres materias primas lignoceluldsicas residuales evaluadas para su potencial
valorizacion y conversion en productos de interés han sido procesadas en el
laboratorio y los datos experimentales obtenidos han sido satisfactoriamente
alimentados a una simulacion del proceso global de fraccionamiento de la
biomasa en celulosa, hemicelulosas y lignina. Los parametros de la simulacion
(disenno de componentes, modelo termodinamico, definicion de modulos de
reaccion y condiciones de operacion) han permitido una representacion
fidedigna de las condiciones reales del procesado de la biomasa en el
laboratorio, mediante el método organosolv y el alcalino.

> Las tres materias primas utilizadas, cascaras de frutos secos (almendra, avellana
y nuez) han ofrecido resultados similares en cuanto a su capacidad de
deslignificacion mediante ambos tratamientos, lo que refuerza la posibilidad de
plantear un proceso de biorefineria integral alimentado indistintamente por las

103



Capitulo V. Conclusiones generales, futuras lineas de investigacion y publicaciones realizadas.

tres materias primas, facilitando el suministro de forma continua en el tiempo y
evitando la estacionalidad de este tipo de recurso.

» Encuanto al proceso utilizado, se ha observado una diferencia significativa en la
pureza y peso molecular de las muestras de lignina obtenidas mediante el
sistema organosolv y el alcalino, generando el primer proceso muestras de
mayor pureza y menor peso molecular promedio en masa y polidispersidad,
resultando, por tanto, un sistema de procesado muy interesante para obtener
muestras de lignina que puedan ser posteriormente convertidas en productos
quimicos de alto valor anadido, como se ha realizado en trabajos previos del
grupo BioRP trabajando con otras materias primas.

» Lainfluencia de la materia prima utilizada no ha sido en absoluto relevante en
cuanto alas caracteristicas de las muestras de lignina analizadas (en términos de
pureza, peso moleculary polidispersidad). Esto refuerza la posibilidad de trabajar
enunsistemaintegral basado en el uso de cualquiera de las tres materias primas
en diferentes proporciones también cuando la corriente prioritaria a valorizar
fuese la lignina.

5.2.4. Capitulo 4. Simulacion de procesos termoquimicos para la
conversion de biomasa lignocelulésica en energia.

» El estudio por simulacion ha permitido analizar la influencia de la composicion
de la biomasa inicial utilizada en el proceso de pirolisis y de la temperatura de
operacion, en los caudales masicos obtenidos y composicion de los productos
generados (bio-carbon, bio-aceite y piro-gas).

» Latemperatura eslavariable con mayorinfluencia en el caudal masico generado
para cada productoy, a mayor temperatura mayor es el caudal obtenido de piro-
gas en el proceso termoquimico.

> Encuanto al estudio especifico del potencial energético de la corriente gaseosa,
los resultados obtenidos en términos de rendimiento (caudal masico) y poder
calorifico superior (HHV) fueron considerados adecuados para el
aprovechamiento energético del piro-gas para la generacion simultanea de
energia térmica y electricidad en una central combinada de tipo micro CHP,
siendo las materias primas de tipo "hueso” (aceituna y melocoton) las que
presentaron los mejores resultados.
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5.3. FUTURAS LINEAS DE INVESTIGACION

Para continuar con el trabajo de investigacion realizado en el marco de esta tesis
doctoral, se proponen varias lineas futuras que permitan dar continuidad y ampliar
el estudio realizado. Son las siguientes:

> Realizar una evaluacion de analisis de ciclo de vida (ACV) de los procesos de
bio-refineria descritos en el Capitulo lll. En el trabajo presentado en dicho
capitulo, se definen los diagramas de flujo del procesado de residuos
agroforestales locales (cascaras de frutos secos) a través de la simulacion con
Aspen Plus. El ajuste de las corrientes mediante diseno de especificaciones
ha permitido un diseno 6ptimo en cuanto a la minimizacion de la generacion
de efluentes y el reciclo de reactivos y disolventes en el proceso. Por ello, se
dispone de una base soélida con datos especificos para poder completar el
estudio con un enfoque ACV.

» Realizar una evaluacion econémica de los procesos de bio-refineria descritos
en el Capitulo Ill, con el fin de ofrecer una informacion estimativa del coste
asociado a los mismos. Este trabajo se podria realizar de forma
relativamente sencilla a partir de los diagramas de flujo optimizados va
definidos. Aunque los resultados en términos econdmicos suelen tener un
error importante, siempre es una informacion orientativa complementaria
interesante.

» Analizar la influencia de otras variables de operacion no evaluadas en el
proceso de pirolisis de biomasa residual presentado en el Capitulo IV. En el
mismo, se estudia la influencia de la composicion de la biomasa
lignoceluldsica utilizada y de la temperatura de operacion sobre los
rendimientos y composicion de los productos obtenidos (bio-carbdn, bio-
aceitey piro-gas). El estudio de la influencia de otros parametros, tales como
la velocidad de calentamiento o el tamano de particula podrian aportar
informacion relevante para el diseno del proceso termoquimico.

» Estudiar el escalado del proceso de pirolisis de planta piloto a planta
industrial. Este estudio arrojaria informacion muy relevante ya que existen
muy pocos datos de pirolizacion de biomasa a nivel industrial. El grupo de
investigacion en Catania (Italia) con el que se ha desarrollado el Capitulo IV.
dispone de acceso a datos de una planta industrial situada en esa localidad,
lo que permitiria realizar la simulacion a dicha escala.
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5.4. PUBLICACIONES REALIZADAS Y PARTICIPACION EN
CONGRESOS

En este apartado se incluyen las publicaciones realizadas durante el tiempo de
desarrollo de esta tesis doctoral, asi como las participaciones en congresos
especializados para la difusion de los resultados obtenidos.

Autores Nezly Martelo, Antonio Gagliano, Alberto Fichera, Rosario Volpe, Mirari
Antxustegi, Rodrigo Llano-Ponte, Maria Gonzalez Alriols.
Titulo Modelling and simulation of a residual lignocellulosic biomass pyrolysis pilot
plant.
Revista Computer Aided Chemical Engineering
Volumen 51
Paginas 547-552
Ano 2022
Editorial ELSEVIER B.V.
doi https://doi.org/10.1016/B978-0-323-95879-0.50092-8
Autores Nezly Martelo, Mirari Antxustegi, Eriz Corro, Marya Baloch, Rosaria Volpe,
Antonio Gagliano, Alberto Fichera, Maria Gonzalez Alriols.
Titulo Residual lignocellulosic biomass for energetic uses and environmental
remediation.
Revista Energy Storage and Saving
Volumen 1,lssue 3
Paginas 129-135
Aino 2022
Editorial ELSEVIER B.V.
doi https://doi.org/10.1016/j.enss.2022.04.004
Autores Rosaria Volpe, Maria Gonzalez Alriols, Nezly Martelo, Alberto Fichera
Titulo Optimal design and operation of distributed electrical generation for Italian
positive energy districts with biomass district heating.
Revista Energy Conversion and Management
Volumen 267
Paginas 115937
Ao 2022
Editorial ELSEVIER B.V.
doi https://doi.org/10.1016/j.enconman.2022.115937
Autores Nezly Martelo, Antonio Gagliano, Alberto Fichera, Rosario Volpe,
Mirari Antxustegi, Rodrigo Llano-Ponte, Maria Gonzalez Alriols.
Titulo Modelling and simulation of a residual lignocellulosic biomass pyrolysis
pilot plant.
Congreso 32" European Symposium on Computer Aided Process Engineering,
ESCAPE
Fecha y lugar Junio 12-15 2022, Toulouse, Francia
Entidad Universidad de Toulouse
organizadora
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