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RESUMEN 

El proceso de obtención de ABE es un proceso el cual se puede llevar a cabo a 

partir del bagazo de caña de azúcar por vía fermentativa del cual no solo se 

pueden obtener biocombustibles como el biobutanol o etanol, sino que además de 

estos también se pueden obtener algunos compuestos químicos muy bien 

posicionados en la industria como lo son la acetona y el xilitol, entre otros. 

El presente trabajo titulado: Análisis tecnológico y energético de una biorefinería 

sustentable: Producción de acetona-butanol-etanol y xilitol a partir de residuos 

agroindustriales hace parte de un proyecto de investigación de la Universidad 

Autónoma Metropolitana -México (UAM) el cual se llevó acabo en dos fases, una 

primera fase, en la cual se adelantó la etapa experimental del proceso ABE a 

escala laboratorio y la cual fue el punto de partida para dar inicio a la segunda fase 

del proyecto. Fase en la cual se realizó el diseño conceptual y simulación del 

proceso de producción de ABE y xilitol, en busca de conocer el comportamiento 

tanto técnico como económico del proceso de producción de ABE y xilitol a escala 

industrial. 

Palabras claves: Acetona, butanol, etanol, biocombustible, xilitol, bagazo de caña 

de azúcar, emisiones de CO».



INTRODUCCIÓN 

Se entiende por energías renovables, aquellas cuya fuente de energía se 

considera inagotable. Los combustibles fósiles no son renovables, por lo tanto 

eventualmente llegarán a terminarse. Estos combustibles sufren una alta 

inestabilidad en los precios por ser una fuente finita de recursos y con una 

distribución altamente localizada en ciertas zonas muy específicas del mundo. 

Además, la generación de energía a partir de ellos, requiere de su combustión, lo 

que genera una cierta cantidad de emisiones contaminantes al ambiente [1]. 

La inclusión de las energías renovables como alternativa a los combustibles fósiles 

ayuda a aliviar estos problemas, permitiendo disminuir los efectos 

medioambientales. Dentro del conjunto de energías renovables, la biomasa 

representa una importante opción para sustituir el uso de los combustibles fósiles, 

sobre todo en el sector del transporte al poder ser transformada en un combustible 

líquido para su uso como el bioetanol, biobutanol, biodiesel, etc. Estos 

combustibles pueden ser obtenidos a partir de biomasa como residuos 

agroindustriales (bagazo de caña de azúcar, rastrojo de maíz, etc.). El bagazo de 

caña de azúcar es un residuo que se genera de la molienda de la caña en los 

ingenios azucareros, y es quemado en calderas para producir una cierta cantidad 

de energía dentro de un clásico ciclo de potencia. 

En el presente informe se propone el diseño de una biorefinería con el objetivo de 

producir acetona, butanol, etanol (ABE) como productos principales y xilitol como 

un subproducto de alto valor agregado. El proceso de producción incluye diversas 

secciones del procesamiento, tales como: el pretratamiento de la materia prima, la 

hidrólisis enzimática y la fermentación a través del uso de microorganismos, así 

como los procesos de purificación de los productos de importancia. 

Los materiales lignocelulósicos son una fuente de biomasa que ofrecen un amplio 

espectro de productos energéticos que van más allá de la simple quema directa de 

éste. El proceso de producción de ABE, por ejemplo, es un proceso que ha venido 

tomando relevancia debido a que el biobutanol es un biocombustible que ofrece 

interesantes ventajas, comparables al bioetanol, en virtud de sus características 

físico-químicas, materias primas de origen y efectos ambientales. Además, de este 

proceso se pueden obtener algunos azúcares no convertidos como la xilosa, que 

puede ser procesada a través de una ruta biotecnológica para la producción de



xilitol el cual es un producto de gran importancia en el campo del cuidado dental 

[3,39]. Actualmente, la producción de xilitol se lleva a cabo a través de una ruta 

química la cual resulta ser costosa. La acetona por su parte es otro producto 

obtenido mediante un proceso de producción fermentativa. Este último es 

ampliamente utilizado como disolvente o aditivo industrial y es quizás el más 

popular en la industria química [4]. 
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JUSTIFICACIÓN 

La crisis energética, el aumento en el consumo de combustibles fósiles, los 

problemas ambientales y el agotamiento de los recursos no renovables como el 

petróleo, el carbón y el gas natural, han sido originados principalmente por el 

crecimiento poblacional, el desarrollo de la industria, el transporte y la 

dependencia tecnológica hacia los combustibles. Todo lo anterior ha originado la 

búsqueda de diversas fuentes de energía que sean económicas y ambientalmente 

viables para ser implementadas en los diferentes procesos tecnológicos. 

El proceso de producción de ABE es un proceso de fermentación por vía 

biotecnológica para la producción de acetona, butanol, etanol el cual ha venido 

tomando relevancia gracias los avances relacionados con el genoma del 

clostridium  acetobutylicum (microorganismo utilizado en el proceso de 

fermentación ABE), sumado a la reducción de los costos de sustratos utilizados en 

el proceso y al reciente interés por la producción del biobutanol, ya que este se 

proyecta como un potencial biocombustible que puede ser utilizado en forma de 

mezclas con la gasolina convencional [12]. 

El proceso ABE un proceso de producción a partir de materiales lignocelulósicos, 

lo cual lo convierte en un proceso de producción ambientalmente sostenible que 

ayudaría a reducir las emisiones de CO, emitidas al ambiente si se compara con 

los procesos de combustión convencionales. Adicionalmente, en el proceso ABE 

se tiene la posibilidad de obtener por vía biotecnológica otros productos de alto 

valor agregado como por ejemplo, el xilitol, el cual es un polialcohol de cinco 

carbonos ampliamente utilizado en el campo de la salud humana y el cuidado 

dental [3,39,40]. 

México es un gran consumidor de combustibles, pero hasta el momento la 

producción de estos a partir de productos agrícolas es aún muy baja. En el 

momento, se están llevando a cabo gran cantidad de estudios, desarrollos e 

inversiones para la producción de combustibles a partir de biomasa 

lignocelulósica, incluyendo el biobutanol. Por lo tanto, se hace necesaria la 

evaluación de este proyecto a escala industrial buscando establecer la viabilidad 

de obtener un balance económico energético positivo del mismo. 

11



OBJETIVO GENERAL 

Y Diseñar y analizar conceptualmente una biorefinería para el proceso de 

producción de Acetona, Butanol, Etanol (ABE) como productos principales y 

Xilitol como subproducto de alto valor. 

OBJETIVOS ESPECIFICOS 

Y Analizar el mercado de consumo de combustibles de México con la 

finalidad de obtener la capacidad de producción de la planta de ABE y xilitol 

a diseñar. 

Y Evaluar energéticamente el proceso de producción de ABE y xilitol. 

Y Diseñar conceptualmente los equipos que intervienen en el proceso de 

producción de la planta de ABE y xilitol. 

Y Analizar la factibilidad económica de la planta de producción de ABE y el 

impacto económico que le ocasionaría a la misma la producción de xilitol 

como un subproducto de alto valor agregado. 
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DISEÑO METODOLÓGICO 

La investigación aquí desarrollada fue de tipo descriptiva, partiendo esta de las 

condiciones del proceso a escala laboratorio reportadas en literatura y que fueron 

la materia prima para el escalamiento del proceso de producción de ABE y xilitol a 

nivel industrial. Seguidamente se realizó un análisis de integración energética, 

donde se tuvieron en cuenta todos los flujos de energía que intervinieron en el 

proceso para así finalmente cuantificar el consumo energético del proceso. La 

metodología con la que se llevó a cabo el proyecto se puede apreciar en la figura 

1. 

Figura 1. Diseño metodológico del proyecto 

2. Preliminares 
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Fuente: Autor. 

1. Inicio del proyecto 

«Búsqueda y corroboración de información en la que se incluyó 

libros, publicaciones, tesis , con lo se pudo dar el sustento a la 

información contenida en este proyecto. 

«Los datos iniciales para la realización del diseño conceptual y 

posterior simulación en software PRO ll del proceso de producción 

de ABE y xilitol se obtuvieron a partir de datos experimentales, 

donde se tuvieron en cuenta los factores de conversión de reactivos 

a productos en cada uno de los reactores que intervienen 

directamente en el proceso. 

«Se realizaran los balances de materia y energía con lo cuales se 

escalaran los flujos y cantidades, tanto de productos como de 

reactivos del proceso. 

«Se realizará un análisis de integración energética, con la finalidad de 

reducirlos requerimientos energéicos del proceso de producción de 

ABE y xilitol. 

«Se realizará un análisis de factibilidad económica del proceso con lo 

cual se busca conocer los indicadores de factibilidad financiera del 

proyecto (VPN, TIR). 

+ Al culminar el prooeso de producción de ABE y xilitol, se espera 

tener una visión mucho más fiable del comportamiento del proceso 

a escala industrial, además de que se puedan identificar y evaluar 

las diferentes formas de aprovechamiento tanto energético como de 

bioproductos que se pueden obtener en una biorefinería a partir de 

bagazo de caña. 
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1. MARCO TEÓRICO 

1.1 La biomasa como fuente de energía 

En el contexto energético, la biomasa puede considerarse como la materia 

orgánica originada en un proceso biológico, espontáneo o provocado, utilizable 

como fuente de energía. Estos recursos biomásicos pueden agruparse de forma 

general en agrícolas y forestales. Además, se considera biomasa la materia 

orgánica de las aguas residuales y la fracción orgánica de los residuos sólidos 

urbanos, y otros residuos derivados de las industrias (figura 2) [5]. 

Figura 2. Fuentes de obtención de biomasa 

ENERGÍA SOLAR 

Rosiduos de industrias Residuos 

tora 

  

meroali 

BIOMASA 

Fuente: http://www.bierzotv.com/ primeros-puestos-de-generación-de-biomasa/ 

El valor energético de la biomasa de origen vegetal proviene originalmente de la 

energía solar absorbida por las plantas a través del proceso conocido como 

fotosíntesis. La energía química que se almacena en las plantas y los animales, o 

en los desechos que producen, se conoce como bioenergía. Durante los procesos 

de conversión, tales como la combustión, la biomasa libera su energía, 

generalmente en forma de calor, y el carbón se oxida nuevamente a dióxido de 

carbono, restituyendo el que fue absorbido durante el crecimiento de la planta en 

el procesos de fotosíntesis. 

A diferencia de la mayoría de las fuentes renovables de generación de energía, la 

biomasa se diferencia de ellas debido a que tiene la capacidad de almacenar la 

energía solar con alta eficiencia, lo cual aumenta su disponibilidad. [1] 
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En la agroindustria, los procesos de secado de granos generan subproductos que 

son usados para generación de calor en sistemas de combustión directa; tal es el 

caso del bagazo de caña de azúcar, la cascarilla de café y la de arroz. Por otro 

lado, los centros urbanos generan grandes cantidades de basura, compuestas en 

gran parte por materia orgánica, que puede ser convertida en energía después de 

procesarla adecuadamente [1]. 

Existen diferentes tipos o fuentes de biomasa que pueden ser utilizadas para la 

generación de energía u obtención de biocombustibles. Una de las clasificaciones 

generalmente más aceptada es la siguiente [1]: 

o. Biomasa natural: es la que se produce de forma natural en los distintos 

ecosistemas sin: ningún tipo de intervención humana, principalmente en 

zonas boscosas. 

  

o. Biomasa residual seca: se incluyen en este grupo los subproductos sólidos 

no utilizados en las actividades agrícolas, en las forestales y en los 

procesos de las industrias agroalimentarias y de transformación de la 

madera. Este es el grupo que en la actualidad presenta un mayor interés 

desde el punto de vista del aprovechamiento industrial. 

o. Biomasa residual húmeda: son los vertidos denominados biodegradables; 

las aguas residuales urbanas e industriales y los residuos ganaderos 

(principalmente purines). 

Cultivos energéticos: son cultivos realizados con la única finalidad de 

producir biomasa transformable en combustible. Algunos ejemplos son el 

cardo (cynara cardunculus), el girasol cuando se destina a la producción de 

biocarburantes, el miscanto, etc. Los cultivos que tienen esta finalidad 

deben tener dos aspectos concretos. Por una parte, su alta producción por 

unidad de superficie y año y, por otra, por los pocos requerimientos que 

exige su cultivo. 

  

4.2 Procesos de aprovechamiento de la biomasa 

La biomasa puede ser transformada en diversas formas útiles de energía 

empleando diferentes procesos. La elección de los procesos de transformación 

depende de ciertos factores como son: el tipo y cantidad de biomasa disponible, el 
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tipo de energía deseada, los estándares medioambientales, las condiciones 

económicas, entre otros. 

La biomasa puede ser transformada en cuatro productos principales, tres 
relacionados con la energía que son la electricidad/calor y los combustibles y otro 
producto que es materia química. 

De los diversos procesos por los cuales se puede transformar la biomasa en 
energía ya sea eléctrica, térmica o química, cada proceso tiene una ruta de 
transformación distinta con sus ventajas y desventajas. Las rutas para transformar 
la biomasa pueden clasificarse en termoquímicas y bioquímicas [1]. 

1.2.1 Procesos termoquímicos 

Los procesos de transformación termoquímicos han sido aplicados principalmente 
para el carbón y los materiales lignocelulósicos como la madera. Los productos de 
estos procesos son gases, vapores y alquitranes así como un residuo sólido 
carbonoso. Estos procesos incluyen la pirólisis, la gasificación, la licuefacción 

directa y la combustión. 

La pirólisis produce combustibles líquidos que se obtienen por la degradación de 
la biomasa en ausencia de aire o con muy poca presencia de un agente oxidante. 
Esta degradación no sólo produce líquidos, también produce una fracción de 
gases y un residuo sólido. El producto líquido y el gaseoso pueden ser empleados 

en motores de combustión interna o en turbinas para producir electricidad con la 
ayuda de un generador. La fracción líquida también puede ser empleada para la 
producción de químicos u otros productos. 

La gasificación, otra de las rutas termoquímicas de transformación de la biomasa, 
es reconocida porque el gas producido es flexible en cuanto a su aplicación. La 
gasificación es un proceso que resulta en un producto altamente gaseoso con 

bajas cantidades de carbono sólido. La gasificación incluye procesos de pirólisis y 
también de combustión, este último para proporcionar el calor para las reacciones 
endotérmicas de la pirólisis. El gas obtenido da la oportunidad de producir un 
combustible gaseoso limpio o producir un gas de síntesis (hidrógeno y monóxido 
de carbono), este último es un precursor para la producción de combustibles de 
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segunda generación como los combustibles Fischer-Tropsch, el hidrógeno entre 

otros. 

La combustión de biomasa es el proceso más antiguo de aprovechamiento de la 

biomasa en el que se transforma la energía química almacenada en calor, que a 

su vez puede ser aprovechado para generar energía mecánica o electricidad, 

usando diversos equipos como lo son calderas, hornos, turbinas de vapor etc. La 

combustión produce gases calientes entre 800 y 1000% C. Se puede producir la 

combustión de cualquier tipo de biomasa pero en la práctica ésta es viable si la 

biomasa posee un grado de humedad inferior al 50% [1]. 

1.2.2 Procesos bioquímicos 

Los procesos bioquímicos comprenden principalmente la fermentación alcohólica 

como un proceso para producir combustibles líquidos y la digestión anaeróbica, 

para producir biogás. 

El proceso de fermentación es utilizado a gran escala para la producción de etanol 

a partir de cultivos como la caña de azúcar o el maíz. La transformación de la 

biomasa lignocelulósica es más compleja debido a la presencia de moléculas de 

cadenas largas de polisacáridos y requieren de una hidrólisis enzimática o ácida 

antes de que los azúcares puedan ser transformados a productos. 

La digestión anaeróbica convierte directamente la materia orgánica en biogás, una 

mezcla de metano y dióxido de carbono con pequeñas cantidades de otros gases 

como el sulfuro de hidrógeno. La biomasa se transforma por la acción de bacterias 

en un medio anaeróbico, produciendo un gas con un contenido energético de 20- 

40% del poder calorífico inferior de la biomasa. La digestión es un proceso 

probado comercialmente y es empleado para tratar residuos sólidos con un 

elevado grado de humedad, mayor al 80%. Generalmente se emplea residuos de 

animales como materia prima en los procesos de digestión, aunque otros tipos de 

residuos pueden ser también aprovechados [1]. 
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1.3 Biotecnología industrial y biorrefinerías 

La biotecnología industrial es la aplicación de la biotecnología para la producción y 

procesado sostenible de combustibles, materiales y productos químicos. Se 

utilizan enzimas y microorganismos para fabricar productos en sectores tales 

como el químico, agroalimentario, papelero, textil y energético [6]. 

En este contexto, por similitud con la refinería petrolera, surge el concepto de 

biorrefinería como una instalación productiva en la que se integran diversos 

procesos y tecnologías para la conversión de la biomasa en bionergía y 

bioproductos [6]. 

1.3.1 Biorrefinerías 

Los biocombustibles, la bioenergía y los bioproductos, todos ellos producibles en 

las biorefinerías a partir de materias primas procedentes de la biomasa, son 

considerados los tres pilares de la bioeconomía del futuro [7]. 

El concepto de biorrefinería es análogo al de refinería petrolífera (figura 3). Una 

biorrefinería debería integrar diversos procesos para producir múltiples productos, 

tales como combustibles, materiales, productos químicos, calor y electricidad, a 

partir de biomasa. En su propia definición está intrínsecamente incluido el 

concepto de sostenibilidad puesto que la materia prima de la biorrefinería, la 

biomasa, es renovable. Una biorrefinería podría producir uno o varios productos 

químicos de alto valor, junto con elevadas cantidades de biocombustibles y, a la 

vez podría generar calor y electricidad para sus propias necesidades e incluso, 

para su venta [6]. 
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Figura 3. Comparación básica entre una refinería basada en el petróleo y una biorefinería 

Petróleo 

Combustible y a Combustible y 
Energía Y E í y nergía 

Pa 

SS y 5 

-Gasolina , ds AS 
-Bioetanol 

] -Biobutanol 

-Biodiesel 

Y 
: s j 

-Jet 

-ACPM 

-Kerosén 

-Fuel oíl 
-Biogás 

Eto Hidrógeno 
IS Refinería 

A de B| Biorefinería 
Petróleo Ñ | : /| de Biomasa 

  

A
 
A
 

  

5 9 ú £ 2 20 

Química. Química básica y 
fina 

-Aromáticos, Xilitol, 

| polialcoholes 

-Polímeros | 
-Resinas 

-Disolventes 

«Aditivos : 
Polímeros y resinas 

Biomateriales 

-Fibras de celulosa 

y papel 

Fuente: Autor. 

De esta manera surge el concepto de biorrefinería como el de una instalación 

productiva en la que, al igual que las refinerías actuales más avanzadas, se 

produzcan combustibles, energía y diferentes líneas de productos químicos, de tal 

forma que se incremente la rentabilidad económica con respecto a las 

instalaciones que produzcan exclusivamente biocombustibles y energía; los 

bioproductos de elevado valor incrementan la rentabilidad, los elevados 

volúmenes de biocombustibles ayudan a satisfacer las necesidades energéticas 

nacionales, y la producción de energía reduce los costos y evita la emisión de 

gases de efecto invernadero [8,9]. 

En la actualidad existen diferentes formas de clasificar las biorefinerías como por 

ejemplo: 

e Tipo de tecnología (Biorefinería Termoquímica, Biorefinería Biológica) 
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o. Materia prima utilizada (Biorefinería Verde, Biorefinería de Cultivo 

Completo, Biorefinería Lignocelulósica, Biorefinería Marina) 

+ Madurez de la tecnología (Biorefinerías de primera o segunda generación) 

A continuación en la tabla 1 se presenta un resumen de la clasificación para los 

diferentes tipos de biorefinerias 

Tabla 1. Tipos de biorefinerías 

  

Tipo Biomasa Utilizada Productos Obtenidos Tecnología Utilizada 

  

Biorefinería 

Verde 

Biomasa húmeda: 

Pastos y cultivos 

verdes 

Combustibles, productos 

químicos, materiales, 

polímeros 

Pretratamiento, 

prensado, — fraccionado, 

separación y digestión 

  

Biorefinería de 

Cultivo 

Completo 

Cultivos completos 

incluida la paja de 

cereales (trigo, el 

centeno, el maíz) 

Combustibles, productos 

químicos, materiales, 

polímeros 

Molido seco o húmedo, 

conversión bioquímica 

  

Biorefinería 

Lignoselulósica 

Madera, residuos 

agrícolas, cultivos 

energéticos y 

residuos 

municipales 

Combustibles, productos 

químicos, materiales, 

polímeros 

Pretratamiento, 

hidrólisis química y 

enzimática, 

fermentación, 

separación 
  

Biorefineía de 

dos Plataformas 

Todo tipo de 

biomasa 

Combustibles, productos 

químicos, materiales, 

polímeros 

Combinación de la 

plataforma de azúcar y 

plataforma de gas de 

síntesis 
  

Biorefinería 

Marina 

Biomasa acuática: 

microalgas y 

macroalgas 

Combustibles, productos 

químicos, materiales, 

polímeros 

Extracción y separación 

  

Biorefinería 

Termoquímica   Todo tipo de 

biomasa   Combustibles, productos 

químicos, materiales, 

polímeros   Conversión 

termoquímica, 

torrefacción, pirólisis, 

gasificación, separación 

de productos 
  

Fuente: Adaptado de: Universitat politécnica de valéncia “Biorefinerías para la producción de 

biocombustibles de segunda generación”. 
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1.3.2 Biorefinería basada en materiales lignocelulósicos 

Utiliza materiales lignocelulósicos (madera, paja, tallos, caña, residuos de papel, 

etc.) como materia prima para producir energía, biocombustibles y, Ineas de 

productos químicos basados en los componentes estructurales de la lignocelulosa. 

Estos recursos son ideales en términos de costos reducidos y flexibilidad del 

recurso [10]. La figura 4 ilustra el concepto básico de una biorefinería basada en 

materiales lignocelulósicos. 

Figura 4. Concepto de biorefinería lignocelulósica 
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En concordancia con la figura 4, la alimentación lignocelulósica de una biorefinería 

se puede separar en tres componentes, que son celulosa, hemicelulosa y lignina, 

y mediante procesos de conversión obtener distintos productos. En primer lugar, a 

partir de celulosa y la hemicelulosa se obtienen azúcares, que posteriormente son 

convertidos a combustibles o productos químicos polímeros y otros materiales. 

Además los residuos de celulosa, hemicelulosa y lignina se pueden utilizar para 

cogeneración o combustión directa [1 1]. 
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1.4 Producción Acetona — Butanol — Etanol 

1.4.1 Antecedentes 

Diversos procesos microbianos fueron desarrollados antes de la Primera Guerra 

Mundial. Uno de los pioneros de aquel momento fue Chaim Weizmamn, quién 

realizó una importante investigación sobre la producción de acetona utilizada en 

explosivos, butanol y etanol a través de la fermentación llevada a cabo por la 

bacteria Clostridium acetobutylicum, denominada luego como la fermentación ABE 

(producción biotecnológica de Acetona, Butanol y Etanol) [12,13]. 

En los últimos años el proceso de fermentación de ABE ha venido tomando 

importancia, debido principalmente a los avances relacionados al genoma 

del Clostridium acetobutylicum, sumado a la baja del precio en los sustratos 

utilizados y al desarrollo de nuevos avances biotecnológicos que mejoran el 

rendimiento del proceso, lo que ha incentivando principalmente el estudio y la 

investigación dirigida a incrementar la productividad del butanol y la conversión 

global de glucosa en la fermentación ABE [12]. 

4.4.2 Proceso de Acetona — Butanol - Etanol 

La fermentación ABE (acetona, butanol y etanol) es un proceso biológico 

anaerobio a partir de azúcares, principalmente de la glucosa. El esquema general 

del proceso de producción ABE se muestra en la figura 5, inicia con un 

pretratamiento de la biomasa, seguido de la hidrólisis enzimática para la liberación 

de glucosa a partir de la celulosa, la cual es utilizada para la producción 

simultánea de ABE a través de un proceso de fermentación. 
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Figura 5. Diagrama de bloques del proceso de producción acetona - butano! — etanol 
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1.4.2.1 Pretratamiento del material lignocelulósico 

Con el pretratamiento se busca remover la lignina y la hemicelulosa, reducir la 

cristalinidad de la celulosa, aumentar la porosidad y área de contacto de los 

materiales para facilitar la hidrólisis. Durante el pretratamiento de material 

lignocelulósico una fracción de hemicelulosa es hidrolizada, ver figura 6 [14]. 

Figura 6. Pretratamiento sobre material lignocelulósico 
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En esta etapa de pretratamiento es donde se producen los inhibidores para la 

fermentación. Sin embargo, la formación de productos inhibidores puede ser 

minimizada través de un control adecuado de la temperatura y el pH [15]. El 

pretratamiento ha sido visto como una de las etapas más caras del proceso de 

conversión de biomasa [16]. 

Los métodos de pretratamiento para materiales lignocelulósicos pueden ser 

clasificados en cuatro categorías: físico, químico, biológico y combinado. El 

pretratamiento químico ha recibido mayor atención a diferencia del pretratamiento 

físico que resulta relativamente ineficiente, y los pretratamientos combinados 

raramente han mejorado la digestibilidad cuando son comparados con 

tratamientos simples [18,19]. 

Las técnicas de pretratamiento pueden ser clasificadas en diferentes categorías. 

Estas se resumen en la Figura 7. 

Figura 7. Clasificación de los pretratamientos 
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1.4.2.2 Hidrólisis enzimática 

El objetivo de la hidrólisis es romper el polímero de los polisacáridos presentes en 

la fracción de sólidos insolubles en agua que se produjeron en el pretratamiento. 

Estos sólidos están constituidos principalmente por celulosa que aquí será 
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transformada en glucosa [20]. Esta reacción es catalizada por un ácido o enzimas 

(celulasa). Si se emplea la hidrólisis sin pretratar el material, el rendimiento es 

menor al 20%, mientras que si el material esta pretratado, el rendimiento puede 

ser superior al 90% [21]. 

La celulasa es una enzima compleja especializada en descomponer celulosa, 

transformándola en múltiples monómeros de glucosa. La celulasa está constituida 

por tres tipos diferente de enzimas que actúan sinérgicamente para hidrolizar la 

celulosa: la endo-f 1,4-glucanasa es la enzima encargada de atacar la parte 

endógena de los canales de celulosa, las exo-B-1,4-glucanasa, también llamadas 

celobiohidrolasas, las cuales atacan el final de la cadena del polímero y por último 

las fB-glucosidasas las cuales hidrolizan la celobiosa hasta glucosa.Tanto las 

bacterias como los hongos pueden producir celulasas para la hidrólisis del material 

lignocelulósico. Estos microorganismos pueden ser aerobios o anaerobios [22]. 

4.4.2.3 Fermentación ABE (acetona — butanol — etanol) 

La fermentación ABE es un proceso biológico anaerobio a partir del cual los 

azúcares, principalmente glucosa, se convierten en productos por medio de 

microorganismos como Clostridium  acetobutylicum, C. beijerinckii y  C. 

pasteurianum, entre otros. Se trata de fermentaciones que parten de la glucólisis, 

del paso de glucosa a piruvato [23,24,25]. El piruvato forma lactato por 

fermentación láctica, o puede ir a acetil-CoA. Este paso supone la formación 

indirecta de H2zya que está catalizado por una piruvato-ferredoxina 

oxidorreductasa en Clostridium acetobutylicum. El acetil-CoA es el precursor de 

otros productos fermentativos como son el etanol, el butano! y la acetona. De esta 

manera las fermentaciones ABE tienen como resultado [12]: 

e Solventes orgánicos: acetona, butanol y etanol. 

o Ácidos orgánicos: ácido acético, ácido butírico y ácido láctico. 

e Gases: CO» e Ha. 

Entre las variables que afectan la fermentación ABE se encuentran el pH, la 

temperatura, la concentración de sustrato y la concentración de productos. En la 

tabla 2, se resumen las condiciones favorables para la fermentación ABE a partir 

del microorganismo Clostridium acetobutylicum. [23,26,27,28] 
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Tabla 2. Condiciones favorables para el proceso de fermentación ABE 

  

Variables Condiciones favorables Justificación 

  

pH 5.0 Obtención de una mayor 

concentración de n-butanol. 
  

Temperatura favorable para 

37 *C el crecimiento del 
Temperatura 

microorganismo. 
  

Concentración de Proceso en lotes, a 

sustrato (glucosa) 60-80 g/L concentraciones superiores 

se ha evidenciado 

inhibición por sustrato. 
  

Concentración de Concentraciones menores | Procesos por lotes, por 

solventes de 20 g/L encima se presenta 

inhibición celular. 
  

Concentraciones menores 

Concentración a 14 g/L (máximo valor | Procesos por lotes, por 

de butanol encontrado) se reporta una | encima se presenta 

concentración (8 g/L y 13 | inhibición celular debido a 

g/L) la toxicidad del butanol. 
  

Anaerobiosis Anaerobio El. microorganismo es 

estrictamente anaerobio.           
Fuente: [23,26,27,28] 

Microorganismo 

La producción biológica de algunos alcoholes ocurre naturalmente en algunas 

especies de microorganismos, como las bacterias  Batyribacterium 

methylotrophicum, Clostridium butyricum, etc. Sin embargo, el género más 

estudiado para la fermentación ABE es el Clostridium, y en particular el 

Clostridium acetobutylicum es el microorganismo que resulta más especializado 

en la producción de solventes, en este caso, muestra una gran producción de 

butanol vía metabólica. 
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La ruta metabólica (ver figura 8) del proceso fermentativo empleando Clostridium 

acetobutilicum, consta de dos fases características: la acidogénesis y la 

solventogénesis. En la primera fase se forman los ácidos orgánicos (butírico y 

acético), como consecuencia de esta fase se presenta una disminución en el pH, 

lo cual es importante para el crecimiento del microorganismo [24,29,30,31]. 

Figura 8. Ruta metabólica clostridium acetobutilicum 
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En la fase solventogénica, los ácidos (butírico y acético) son reasimilados, dando 

lugar a un aumento en el pH y a la formación de acetona, butanol y etanol. 

1.4.3 Demanda de productos 

Los productos ABE se utilizan en una gran variedad de productos, incluyendo 

recubrimientos, adhesivos, tintas, polímeros, plásticos y como aditivos 

e El butanol o también conocido como alcohol butílico, 1-butanol o n-butanol. 

Tiene diversas aplicaciones en la industria. Se utiliza como: Solvente 

latente para thinners y pinturas, producción de tintas de impresión para la 

industria gráfica, ingrediente en formulaciones de detergentes, solvente 

para la fabricación de explosivos a base de nitrocelulosa, solvente para la 

fabricación de cueros artificiales, agente de extracción para diversas 

grasas, aceites, ceras y resinas, solvente para la fabricación de películas a 
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base de acetato de celulosa, solvente para la fabricación del rayón y 

actualmente se proyecta como como un potencial biocombustible, ya que 

su rendimiento es similar al de la gasolina [32]. 

o. La acetona se utiliza principalmente como disolvente y como compuesto 

intermedio en la producción de sustancias químicas. Sus principales 

aplicaciones son la producción de metil metacrilato, ácido metacrílico y 

metacrilatos de mayor tamaño, bisfenol A, metil isobutil cetona, aplicaciones 

médicas y farmacéuticas (compuesto intermedio y solvente para drogas, 

vitaminas y cosméticos), como solvente para revestimientos, resinas, tintes, 

barnices, lacas, adhesivos y en acetato de celulosa. La acetona también 

presenta usos en la industria alimenticia como disolvente de extracción para 

grasas y aceites [33]. 

o El etanol o alcohol etílico es muy utilizado en la preparación de bebidas 

alcohólicas, en los sectores farmacéuticos e industriales, la industria 

química lo, utiliza como compuesto de partida en la sintesis de diversos 

productos, como el acetato de etilo, el éter dietílico también se utiliza en la 

elaboración de perfumes y ambientadores. Se emplea como combustible 

industrial y doméstico [34]. 

En los últimos años, el uso del etanol como combustible alterno al 

proveniente del petróleo ha ido en constante aumento a nivel global, con el 

propósito de reducir la dependencia de combustibles derivados del petróleo 

ante sus altos y crecientes precios y a Su Vez, para reducir las emisiones de 

CO» emitidas al ambiente y cumplir con el Protocolo de Kyoto1 [35]. 

4.4.3.1 El futuro del biobutanol como un potencial biocombustible 

Actualmente, el butanol se usa principalmente como un disolvente, y en procesos 

industriales para obtener otros compuestos químicos. Sin embargo, los expertos 

creen que este producto cuenta con el potencial necesario para convertirse en un 

potencial biocombustible [36]. 

Las estimaciones realizadas por las multinacionales para el biobutanol en 2010 

indicaban que este combustible era más caro que los combustibles 

convencionales mientras Se posicionaba en el mercado, se desarrollaba la 
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tecnología y se montaban las plantas de producción masiva. Se estimó un costo 

de producción de alrededor 3 - 4 USD$/kg (Jaramillo y Cardona, 2011). 

En la figura 9, podremos observar proyección del aumento en billones de dólares 

de las ventas de biobutanol al año 2020. 

Figura 9. Proyección de la venta y producción en el mercado mundial de biobutanol 

$250bn 
Biofuels ' 

La 

A 

Bio-butanol / 

(Noxt Generatlon) , 2 2ZIS 
JOMEIN 

$6bn 
Chemicals Bio-butanol 

(traditional ABE)   

  

Fuente: Nejame, S. 

El mercado se expandirá significativamente, ya que el biobutanol se convierte en 

una puerta de entrada a otros derivados químicos, y a las grandes características 

que lo convierten en un atractivo biocombustible. Algunas de las características 

son [37,38]: 

o En comparación con el etanol, el contenido de energía de biobutanol es 

más cercano al de la gasolina. 

o El biobutanol se puede producir en las instalaciones de producción de 

etanol existentes, además de ajustarse a la infraestructura existente para el 

transporte de combustibles (oleoductos y poliductos). 
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Tiene una baja presión de vapor lo que significa que puede ser fácilmente 

añadido a la gasolina convencional. 

Se puede utilizar en concentraciones más altas en comparación con el 

etanol sin necesidad de utilizar vehículos especialmente adaptados. 

Mezclas de biobutanol/gasolina son menos susceptibles a la separación en 

la presencia de agua que las mezclas de etanol/gasolina. 

1.4.3.2 Xilitol como producto de alto valor agregado 

El xilitol es una sustancia natural que se encuentra en las verduras y frutas 

fibrosas, así como de las mazorcas de maíz y diversos árboles de madera dura 

como el abedul. 

El xilitol es un polialcohol de cinco carbonos, es un edulcorante no calórico que 

proporciona efectos benéficos a la salud y sirve como precursor de otros azúcares 

no convencionales, tiene un amplio mercado a nivel mundial ya que este presenta 

ventajas en comparación con el azúcar convencional [39]: 

Posee el mismo aspecto y sabor al azúcar común, pudiéndolo emplear del 

mismo modo en bebidas frías y calientes, postres, cereales, y cocinar con 

él, 

Tiene el mismo dulzor que el azúcar, pero sólo el 60% de las calorías: sólo 

el 2,4 kcal / y frente a 4,0 kcal / yg de azúcar común. 

Es adecuado para personas con diabetes ya que no necesita insulina para 

ser metabolizado y no causa fluctuaciones en la sangre. 

Promueve la salud de dientes y encías. A diferencia del azúcar, el xilitol es 

beneficioso para los dientes pues combate la placa al neutralizar ácidos de 

la misma y estimula la remineralización del esmalte dental. Inhibe 

específicamente el crecimiento de Streptococcus mutans, bacterias 

productoras de la mayoría de las caries dentales. Esta es la razón por la 

que el xilitol se utiliza mucho en los chicles y pastas de dientes. 
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+ Posee un efecto prebiótico, al promover el crecimiento de bacterias 

benéficas en el tracto digestivo. 

+ Mejora de la densidad ósea, debido a su capacidad para promover la 

absorción intestinal de calcio. 

La producción a escala industrial de xilitol se realiza mediante síntesis química a 

partir de la hidrogenación de la D-xilosa bajo condiciones de temperatura y 

presiones elevadas. En la actualidad se adelantan estudios para la producción de 

xilitol por vía biotecnológica, la cual se presenta como una alternativa a la vía 

química, pues se puede realizar en condiciones moderadas de temperatura y 

presión y su empleo puede reducir los altos niveles de contaminación ambiental y 

los gastos relacionados con el tratamiento de los residuos producidos por la vía 

química [40]. 
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2 DISEÑO CONCEPTUAL DEL PROCESO ABE Y XILITOL 

Para la realización del diseño de la planta de producción de ABE se consideraron 

tres aspectos principales, los cuales son: 

1. La materia prima a utilizar en el proceso y sus características 

2. La capacidad de producción de la planta teniendo en cuenta el mercado 

mexicano de combustibles 

3. Los porcentajes de conversión de reactivos hacia productos en cada una de 

las etapas principales del proceso de producción y sus corrientes 

principales, ver figura 10. 

Figura 10, Principales etapas y corrientes del proceso de producción ABE 
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Fuente: Autor. 

2.1 Caracterización de la materia prima 

*La materia prima (bagazo de caña), fue obtenida del ingenio “El Refugio”, el cual 

pertenece a la unidad Central Motzorongo S.A de C.V., con oficinas ubicadas en el 

eje central Lázaro Cárdenas No. 425-101, Colonia Narvarte, Delegación Benito 

Juárez, en México D.F [43]. 

El bagazo fue analizado en los laboratorios pertenecientes a la Universidad 

Autónoma Metropolitana (UAM) México con el fin de registrar sus características y 

* Los procesos de obtención y caracterización de la materia prima fueron realizados por los 

estudiantes: Avalos Farfán Sandra, Sánchez Morales Maribel, Samarti Rios Lisette. Adscritos la 

faculta de Ingeniería Química de la UAM — México. 
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propiedades físicas y químicas de importancia como: la forma, la textura, el color, 

el olor, la humedad y el pH. La tabla 3 muestra las propiedades del bagazo. 

Tabla 3. Caracterización del bagazo de caña 

  

Propiedad 
Propiedades físicas 0 

química 
  Tipo 

Forma Textura Color Olor o pH 

O, 

  

fibras ; 

Seco largas y Tierra café claro pa 37.08 + 2.88 3.11 + 0.01 

delgadas quemada                   
Fuente: Avalos Farfán Sandra; Sánchez Morales Maribel; Samarti Rios Lisette 

El bagazo es un material lignocelulósico que está compuesto de polímeros 

carbonatados, y está formado principalmente por celulosa (72.33% + 7.7%), 

hemicelulosa (2.75% + 1.26%), lignina (15.75% + 2.75%) y ceniza [43]. La 

celulosa y hemicelulósa son polisacáridos que pueden ser hidrolizados a azúcares 

y posteriormente convertidos a productos. 

2.2 Capacidad de la planta 

En México actualmente se producen 190 millones de litros de combustibles para 

motor al día, correspondientes en un 68% a gasolina y un 32% a diesel. De los 

cuales el10% de la gasolina total producida es gasolina Premium y el 90% 

restante gasolina magna [44]. 

La meta en este proyecto es producir 4.360 Kg/h (5.383 L/h) de biobutanol para 

producir una mezcla biobutanol - gasolina Premium equivalente al 10 % del total 

de la gasolina Premium producida en México (1'292.000 litros) en una relación de 

dilución 10% biobutanol y 90% gasolina (ver tabla 4). 
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Tabla 4. Cantidad requerida de biobutanol para el mercado mexicano 

  

Concepto Cantidad Unidad 
  

combustible consumido al día 190.000.000 Litros/día 
  

Gasolina producida = 68% del total consumido al día 129.200.000 Litros/día 
  

Gasolina Premium = 10% 12.920.000 Litros/día 
  

Nuevo combustible (biobutanol, gasolina) = 10% de la gasolina Premium 1.292.000 Litros/día 
  

Se realizara una mezcla con el 10% biobutanol 129.200 Litros/día 
    Cantidad de biobutanol requerido 5.383   Litros/hora 
  

Fuente: Autor. 

2.3 Balance de materia 

Teniendo en cuenta la cantidad de biobutanol a producir, los porcentajes de 

y un factor de 

conversión en el pretratamiento y en la hidrólisis enzimática del 66% de celulosa a 

glucosa y finalmente para la fermentación un 89% de conversión de glucosa a 

productos [43], se obtienen los siguientes datos de materia prima (bagazo de 

composición del bagazo (celulosa, hemicelulosa, lignina) 

caña) para las corrientes iniciales del proceso (tabla 5). 

Tabla 5. Bagazo de caña para el proceso ABE 

  

Flujo de entrada de bagazo de caña 

Fracción Flujo 

másica [kg/h] 

Celulosa 0,7233 19.705 

Hemicelulosa 0,0275 749 

Lignina 0,2492 6.789 

  

Componente 
  

  

  

  

Sólido total 1 27.243           
Fuente: Autor (anexo B). 
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2.4 Simulación del proceso 

El proceso de obtención de ABE a partir del bagazo de caña está compuesto por 

cuatro etapas que son: el pretratamiento, la hidrólisis enzimática, la fermentación y 

purificación. Cada una de estas etapas fue diseñada y simulada haciendo uso de 

la herramienta de simulación PRO/II versión 9.0 el cual es un simulador que ofrece 

procesamiento y simulación de sólidos, gas natural, petróleo, químicos y polímeros 

[41]. El modelo termodinámico utilizado en el proceso de simulación fue el NRTL el 

cual se eligió basado en el análisis de los componentes y condiciones del proceso 

de producción [42]. 

En la figura 11 se muestra el Diagrama de Flujo de Procesos (PFD) general de 

una biorefineria sustentable, producción de ABE a partir del bagazo de caña de 

azúcar. 
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2.4.1 Etapa de pretratamiento del proceso ABE 

El pretratamiento es el proceso mediante el cual se busca desintegrar la mayor 

parte de la matriz lignocelulósica del bagazo de caña en sus tres componentes 

principales: Celulosa, hemicelulosa y lignina. 

El proceso inicia conociendo el flujo de entrada de bagazo de caña que ingresa al 

reactor de prtratamiento (R1_PRETRATAM), ver figura 12, ya que este debe 

contener en su interior una relación de 2,33 Kg de ácido sulfúrico diluido al 6% en 

peso por cada kg de bagazo de caña sólido que ingrese al reactor. Estas 

condiciones se consiguen haciendo ingresar cuatro corrientes iniciales y diferentes 

al proceso. La primera corriente (SOLIDO_ENT) contiene el flujo de entrada sólido 

de bagazo de caña (celulosa, hemicelulosa, lignina) [43,45]. 

Las corrientes 2 y 3 que contienen agua y ácido sulfúrico respectivamente son 

mezcladas mediante el (MiXER_1) formando una solución de ácido sulfúrico 

diluido SOLUCION 1 (corriente 5) la cual es mezclada posteriormente con el 

bagazo de caña (SOLIDO_ENT) formando así la corriente IN_PRETRAT (corriente 

6) la cual contiene una mezcla sólido-líquido y es una de las entradas directa al 

reactor de pretratamiento. 

La cuarta y última corriente de entrada al proceso de pretratamiento está 

constituida por un flujo de vapor a alta presión (168 *C y 13 atm) el cual ingresa 

directamente al reactor de pretratamiento (R1_PRETRATAM) con la finalidad de 

acelerar el proceso de desdoblamiento del material sólido mediante alta presión, 

obteniendo de esta manera una presión de 12 atmósferas en el interior del reactor 

de pretratamiento [43,45]. 

f 

RA_PRETRATAJA 

Figura 12. Etapa de pretratamiento del proceso ABE 

  

UT_PRETRAT 

   

IN_PRETRAT 

6 ] pz) 

    

    
Fuente: Autor. 
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El reactor de pretratamiento (R1_PRETRATAM) es un reactor de conversión que 

cuenta con un flujo de energía externa el cual garantizara una temperatura de 

120%C en su interior para obtener así los productos deseados en las reacciones. El 

reactor de pretratamiento tiene un tiempo de residencia igual a 5 minutos y en él 

se llevan a cabo las siguientes reacciones. 

4- Reacción de celulosa y agua para producir glucosa con un porcentaje de 

conversión del 66.13% de celulosa a glucosa [43]. 

Ecuación 1. 

  

Cé6H 1005 + H20 > CóH:1206 

Celulosa + Agua —> Glucosa       

2- Reacción de hemicelulosa y agua para producir xilosa 

Ecuación 2. 

  

CsHg04 + H20 => C5H1005 

Hemicelulosa + Agua > Xilosa       

Con un porcentaje de conversión del 57% de hemicelulosa a xilosa, siendo 

este el compuesto base utilizado para la producción de xilitol [43,46,47]. 

A la salida del reactor de pretratamiento se obtiene una mezcla sólido, líquido y 

vapor (corriente 7) la cual se hace pasar por un separador de sólidos 

(FILTRO_ROT) en el cual se despoja de la fase sólida. Posteriormente, la mezcla 

líquido vapor (corriente 8) es separada en las corrientes 10 y 11 las cuales 

contienen un flujo volumétrico igual al 98 y 2% respectivamente del flujo total de 

entrada al separador de flujo (SPLIT_1_0.02), ver figura 13. La corriente 11, es 

utilizada junto con una corriente de amoniaco (corriente 12) para producir sulfato 

de amonio (ver ecuación 3) el cual servirá como fuente de nitrógeno para el 

crecimiento y reproducción del microorganismo utilizado en la etapa de 

fermentación. 

Ecuación 3. 

  

H2SOy + 2NH3 —= N2H8$SOs 

Ácido + Amoníaco > Sulfato de 

sulfúrico amonio       
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Esta reacción se lleva a cabo en un tanque agitado (R2_FTE_NIT) a 50%C y 1 

atmósfera de presión, con lo cual se obtiene un porcentaje de conversión del 89% 

de ácido sulfúrico hacia sulfato de amonio [43]. La corriente de salida de este 

proceso (corriente 13) es mezclada (MIXER_5) con la corriente 10 para así 

someter esta nueva corriente M_NEUTRAL_1 (corriente 14) a un intercambio de 

calor (COOLER_25C) y llevarla hasta 25 *C, temperatura a la cual se realiza el 

proceso de neutralización de la misma mediante reactor (R3_NEUTRAL), 

utilizando como base fuerte hidróxido de sodio (NaOH, corriente 16), ver ecuación 

4. En esta reacción química se utilizó como reactivo límite el ácido sulfúrico 

(H2SOs) el cual se consume totalmente [43]. 

Ecuación 4. 

  

H2SO4 + 2Na0H —= 2H20 + Na2SOs 

Agua + Hidróxido — Agua + Sulfato 

de sodio de sodio       

Figura 13. Reactores de fuente de nitrógeno y neutralización 
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Fuente: Autor. 

A la salida del reactor de neutralización se obtiene como producto la corriente 17 

(LIQ_NEUTAL) la cual contiene una solución líquida de azúcares neutralizada. 
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2.4.2 Etapa de hidrolizado del proceso ABE 

Al concluir la etapa de pretratamiento, la corriente líquida neutralizada (corriente 
17) se mezcla mediante el MIXER_6 con la corriente R_SOLIDO (corriente 9). 
Esta última contiene los sólidos insolubles del bagazo de caña de azúcar y un 
porcentaje de celulosa y lignina que no reaccionó durante la etapa de 
pretratamiento. 

A la salida del MIXER_6 se obtiene la corriente (SOL_NEUTRAL), la cual es 
dividida posteriormente en dos corrientes mediante el separador (SP_1), ver figura 
14. La primera corriente SOL_ENZIMAT_ (corriente 20) contendrá el 90% del flujo 
y será una entrada directa al reactor de hidrólisis enzimática (R5_HID_ENZIM), el 
10% restante del total del flujo será destinado para el reactor del medio inóculo 
(corriente 21). 

Figura 14. Etapa de hidrólisis enzimática proceso ABE 
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Fuente: Autor. 

El reactor de hidrólisis enzimática (R5_HID_ENZIM) opera a una temperatura de 
50 *C y 1 atm de presión. A este reactor ingresan 2 corrientes, una de ellas 
proveniente del proceso (corriente 20) la cual contiene una mezcla líquido — sólido 
dentro de la cual se encuentra, glucosa, xilosa, agua y la biomasa que no 
reaccionó en el proceso de pretratamiento. La segunda corriente (ENZIMA) que 
ingresa al reactor contiene la enzima (Celluclast Novozymes 0) la cual se agrega 
en una relación de 20 mg de enzima por cada gy de celulosa y diluida en agua al 
70% para garantizar aún más la liberación de glucosa. Esta enzima tiene como 
finalidad facilitar aún más la conversión de los polisacáridos (celulosa) a glucosa, 
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lo que la convierte en un catalizador de la reacción que se lleva a cabo, ver 

ecuación 5. 

Ecuación 5. 

  

CóH1005 + H20 > CóH1206 
Celulosa + Agua —> Glucosa       

En esta reacción se obtiene una conversión del 66% de celulosa a glucosa, siendo 

esta la fuente de carbono para el microorganismo en la etapa de fermentación 

[43,45,48]. 

2.4.3 Etapa de fermentación del proceso ABE 

En la etapa de fermentación existen dos procesos de relevancia los cuales son: el 

medio inóculo y la fermentación. En estas etapas se reproducirá y crecerá el 

microorganismo (Clostridium acetobutylicum) para posteriormente dar origen al 

proceso de fermentación alcohólica, Proceso mediante el cual se obtienen los 

productos principales del Proceso ABE. 

Para el medio inóculo, es necesario disminuir la temperatura de la mezcla 

proveniente de la hidrólisis enzimática (corriente 21) hasta 37 *C, condiciones en 

las cuales se favorece la reproducción del microorganismo. Posteriormente a esto, 

la corriente se mezclará con dos corrientes, una con enzima y otra con agua 

(corrientes 25 y 26) y al igual que en la hidrólisis enzimática, la relación de 

alimentación de enzima es 20 mg/g de celulosa y debe ir diluida 30% enzima y 

70% agua con el fin de obtener una mayor cantidad de glucosa como alimento 

para el microorganismo en el reactor de inóculo (R4_MED_INOCU). 

Tanto la corriente de salida del reactor de inóculo (corriente 28) como la corriente 

32 (SOL_HIDROL)) proveniente de la hidrólisis enzimática, pasan por separado a 

un separador de sólidos equipos (SC_INOCULO y SC_FERMENTAC) donde se 

simula la separación de la fase líquida y la fase sólida. El líquido (corrientes 29 y 

31) pasan a la etapa del reactor de fermentación (R6_FERMENTAC), mientras 

que los sólidos (corrientes 30 y 33) son mezcladas mediante el MIXER_8 

obteniendo así la corriente 35 (SOLIDO_TOTAL), ver figura 15. Esta última 

corriente podría ser utilizada como una fuente de energía o secada y utilizada para 

la fabricación de pellets. 
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El proceso de fermentación se leva a cabo en un reactor de conversión 

(R6_FERMENTAC) trabajando isotérmicamente a una temperatura de 37 *C y a 

una atmósfera de presión. Es en este reactor donde se suministra el 

microorganismo (corriente 29), el cual se encarga de consumir la glucosa y 

metabolizarla para obtener los productos, con un porcentaje de conversión igual al 

89,69% de la glucosa presente en el reactor de fermentación, ver ecuación 6. 

Ecuación 6. 

  

18 CóH 1206 — 6 C3H60 +12 C4H 100 +3 CoH6O + 15 H20 + 6 Ho + 36 CO» 

Glucosa > Acetona + Butanol + Etanol + Agua  +Hidrogeno + Dióxido de 

carbono 

  

Figura 15. Etapa de fermentación proceso ABE 
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Fuente: Autor. 

2.4.4 Etapa de purificación del proceso ABE 

La etapa de purificación inicia ingresando la corriente 34 (PROD_FERMENT) a un 

separador flash (FLASH_1) donde ésta es separada en dos fases, líquido y vapor. 

La salida del flash en fase líquida corriente 37 (LIQ_FERMEN) es la corriente de 

entrada para la primera columna del tren de destilación (COLUMN_1), en la cual 
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se separa por fondo la corriente FONDO _COL_1 (corriente 43) la cual contiene, la 

mayor cantidad de agua posible, xilosa y la glucosa que no reaccionó durante el 

proceso de fermentación. Estos dos últimos componentes serán nuestro punto de 

partida para la producción del xilitol, otro de nuestros productos de interés. Por la 

cima de esta primera columna de destilación obtendremos una corriente de vapor 

DOMO_COL_1 (corriente 41) la cual contiene una mezcla de los principales 

productos del proceso. La salida en fase vapor del separador flash 

VAPOR_FERMENT (corriente 36) es enfriada hasta 15€ con el fin de condensar 

algunos compuestos de interés y posteriormente ingresarla a un separador flash 

(FLASH_2) con el cual se liberara la mayor cantidad de CO» presente (corriente 

39, fase vapor). 

La corriente líquida RECUP_PRODUC (corriente 40), obtenida del segundo 

separador flash (FLASH_2), ver figura 16, es mezclada con la corriente obtenida 

por la cima de la primera torre de destilación (corriente 41), esta mezcla (corriente 

42) será la corriente de alimentación principal para la segunda columna de 

destilación. 

Figura 16. Etapa de purificación del proceso ABE primera sección 
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Fuente: Autor. 
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En la segunda columna de destilación (COLUMN_2) se ingresa como alimento 

principal la corriente número 42, además de esto se ingresó una corriente de 

arrastre por adsorción de CO» (corriente 45), con lo que se pudo obtener por fondo 

y en condiciones de vacío (0,5 atm) la separación del biobutanol con una pureza 

del 99% en masa (corriente 47), y por la cima se obtiene acetona, etanol, agua, 

dióxido de carbono e hidrógeno (corriente 46). La mezcla de estos cinco 

componentes se hará pasar por una tercera columna de destilación, donde se 

separará por la cima la corriente SEP_ACETONE (corriente 48) la cual contiene 

una mezcla de acetona y dióxido de carbono e hidrógeno y por fondos se obtendrá 

agua y etanol corriente 50, (FONDO_COL_3) ver figura 17. 

Para el proceso de separación de la acetona se propone utilizar un sistema de 

refrigeración por amoníaco (REFRIG) con el fin de enfriar la corriente 

SEP_ACETONE (corriente 48) hasta 5%C con lo que se logrará condensar la 

mayor parte de la acetona, para posteriormente ingresarla a un tercer evaporador 

flash (FLASH_3). A la salida del flash se obtendría una corriente líquida de 

acetona con una pureza del 92% en masa (corriente 51) y en fase vapor se 

obtiene una corriente de CO» (corriente 52). 

La mezcla restante de agua y etanol FONDO_COL_3 (corriente 50) no será 

tratada en una columna de destilación debido a que al ser esta una mezcla muy 

diluida. En el caso de querer recuperar este etanol para ser utilizado como un 

biocombustible, seguramente se requeriría de una considerable cantidad de 

energía en el proceso de purificación, ya que la mezcla etanol-agua es un 

reconocido azeótropo y por lo tanto incluir en esta planta al etanol como 

biocombustible podría reducir considerablemente la factibilidad del proceso ABE. 

Para los alcances de este trabajo se diseña la planta ABE con énfasis únicamente 

hacia biobutanol como biocombustible y se dejara la mezca etanol-agua como un 

subproducto que puede ser utilizado en la industria con una finalidad diferente a la 

que tendría como biocombustible. 
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Figura 17. Etapa de purificación del proceso ABE segunda sección 
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Fuente: Autor. 

Tabla 6. Condiciones de las corrientes de salida en las torres de destilación del proceso 

ABE 

  

Fondo 

columna 
1 

Unidades 

Domo 
columna 

1 

Fondo 

columna 
2 

Domo 

columna 
2 

Fondo 

columna 
3 

Domo 

columna 
3 

Separador 

flash 3 
  

Líquido Vapor 

  

Temperatura C 100 86 100 75 99 36 5 5 
  

Presión atm 4 1 1 1 1 1 1 1 
  

Flujo másico kgíh 60.458 11.768 4.311 8.000 4,281 3.720 1.191 | 2.528 
  

Acetona 
  

Etanol 
  

H20 
  

Butanol 
  

CO2 
  

Ha 
  

Glucosa 
    Xilosa   

% másico 

0,00 12,24 0,00 18,36 0,19 39,26 92,06| 14,39 
  

0,00 5,62 0,00 8,37 15,41 0,27 0,78| 0,03 
  

96,17 29,85 1,20 45,08 82,61 1,89 5,18| 0,34 
  

0,00 35,81 98,80 0,96 1,80 0,00 0,00| 0,00 
  

0,00 16,46 0,00 27,21 0,00 58,52 1,98 | 85,17 
  

0,00 0,02 0,00 0,02 0,00 0,05 0,00| 1,85 
  

3,02 
    0,80               
  

Fuente: Autor. 

45 

  

 



2.4.5 Producción de Xilitol 

En el proceso de producción y obtención de xilitol se realizó una simulación 

utilizando la herramienta informática MATLABY R2012b. En este software se 

simuló el comportamiento de un reactor fermentador continuo para la producción 

de xilitol, a partir de xilosa y glucosa utilizando la levadura candida mogií (anexo 

C). Posteriormente a esto, la corriente de salida del reactor de producción de xilitol 

se hace pasar por un proceso de cristalización, con el fin de obtener cristales de 

xilitol como un compuesto puro en fase sólida, ver figura 18. 

Figura 18. Reactor continúo de tanque agitado para la producción de xilitol 
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Fuente: Autor 

Para la producción de xilitol se utilizó la corriente de salida por fondo de la primera 

columna de destilación (ver figura 16), en la cual se obtiene una cantidad de 

glucosa que no reaccionó en el proceso de fermentación y una fracción de xilosa 

la cual será convertida a xilitol por medio de la levadura candida mogíi a través de 

un proceso de fermentación aeróbica con el cual se puede obtener xilitol. 

El proceso de obtención de xilitol inicia disminuyendo la temperatura de la 

corriente de entrada al reactor (corriente 43) hasta 30%C, obteniendo así las 
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condiciones a las cuales se favorece el crecimiento y la reproducción del 

microorganismo, así como una mayor reacción de conversión de reactivos a 

productos (xilosa y glucosa a xilitol). 

A continuación en la tabla 7, se muestran los valores de composición en g/l para la 

corriente de entrada al reactor de producción de xilitol. El reactor manejaría por 

diseño un flujo volumétrico de 59,6 m'/h. 

Tabla 7. Composiciones de la corriente de entrada al reactor de producción de xilitol 

  

Componente Cxfg/1] 

Etanol 0,0023 

Agua 974,1377 

Glucosa 30,6170 

Xilosa 8,1299 

Dióxido de carbono 0,0000 

Hidrógeno 0,0000 

Acetona 0,0000 

Butanol 0,0000 

  

  

  

  

  

  

  

          
Fuente: Autor. 

Tomando valores de flujo y concentración como los valores iniciales y de entrada a 

reactor de producción de xilitol, se inicia la simulación del proceso realizando un 

análisis de sensibilización entre la cantidad de producto obtenido en g/l de xilitol y 

la variación de la velocidad de dilución de la reacción. 

Para el caso estudio se realizó un barrido en los valores de la variable dilución 

desde 0.01 h* hasta 0.07 H!, con lo que se pudo obtener una concentración de 

xilitol máxima a la salida del reactor de 2.098 g/l a una velocidad de dilución igual 

a.0.03 h!, ver figura 19. 
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Figura 19. Sensibilización del proceso de obtención de xilitol en un reactor continúo 
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Fuente: Autor. 

Conociendo el valor de dilución para la máxima salida de xilitol, y sabiendo que la 

velocidad de dilución es la inversa del tiempo de residencia, ver ecuación 7, se 

puede calcular el volumen total del reactor de producción de xilitol. 

Ecuación 7. Velocidad de dilución 

  

F 
D=> ; V=1.989.613,4 [!] 

D= Velocidad de dilución [h”] 
F=Flujo [1/h] 
V=Volumen [!]       

Finalmente, una simulación en estado continuo del reactor de producción de xilitol, 

teniendo en cuenta una dilución de 0,03 h? entrega una corriente efluente con una 

producción de 3.005 kg/día de xilitol. Esta y otras especificaciones generales del 

reactor se muestran en la tabla 8. 
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Tabla 8. Condiciones de operación del reactor para la producción de xilitol en estado 

continúo   
Volumen del reactor [m”] 1.989,6 

Flujo de entrada [m”/h] 59,6 

Tiempo de reacción [h] 33,3 

Salida Xilitol [Kg/día] 3.005,0 

  

  

          
Fuente: Autor. 

El dimensionamiento de los equipos (reactor, cristalizador) ligados a la etapa de 

producción y purificación del xilitol son dimensionados en el anexo D incisos 1.2 y 

6. 
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3 ANÁLISIS DE INTEGRACIÓN ENERGÉTICA 

Los altos costos de la energía han motivado el desarrollo de procesos con un uso 

eficiente de energía. El ahorro de servicios ofrece un potencial interesante para 

mejorar la economía de los procesos. 

En un proceso químico, se tienen generalmente varias corrientes que requieren de 

calentamiento y otras que necesitan de enfriamiento. Una práctica común es 

satisfacer estos requisitos mediante el uso de servicios (vapor y agua de 

enfriamiento). En la actualidad se han desarrollado técnicas para la síntesis de 

sistemas que aprovechan las características de las corrientes involucradas en el 

proceso, de tal manera que corrientes calientes y corrientes frías intercambian 

calor para ahorrar el consumo de servicios. Esto puede requerir de un número 

adicional de intercambiadores de calor, sin embargo, el ahorro en el costo de 

requerimientos energéticos en la mayoría de los casos compensa en exceso el 

costo adicional de equipos. Con lo anterior se puede definir, que la integración 

energética tiene como objetivo principal encontrar una red de intercambiadores de 

calor que satisfaga los requerimientos de temperaturas finales a un costo mínimo* 

[49]. 

3.1 Integración energética del proceso ABE y Xilitol 

Durante todo el proceso de producción de ABE y xilitol se requiere una cierta 

cantidad de energía la cual es utilizada en los servicios de calentamiento y 

enfriamiento de las corrientes y equipos del proceso según la necesidad de las 

mismas. Para satisfacer las necesidades energéticas del proceso se consumió 
cierta cantidad de energía en cada uno de los equipos (tabla 9). 

  

*La metodología para el proceso de integración energética fue tomada del libro DISEÑO DE 

PROCESOS EN INGENIERIA QUIMICA DE Gutiérrez Jiménez Arturo [49]. 
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Tabla 9. Requerimientos energéticos por servicios auxiliares en el proceso ABE y xilitol 

  

Etapa de pretratamiento 
  

i Flujo 
Unidad Tipo de energía [MJ/h] 

  

Reactor de pretratamiento Enfriamiento 125.356 

Reactor de fuente de nitrógeno Enfriamiento 391 

Intercambiador - COOLER_256 Enfriamiento 61.402 

Enfriamiento 4.094.423 

  

  

      Reactor de neutralización 
  

Etapa de hidrólisis 

Reactor de hidrólisis enzimática [Calentamiento | 1.619 
Etapa de fermentación 

Intercambiador - T_MICRO_37C Enfriamiento 326 

lintercambiador - TLFERMENT_37 Enfriamiento 3.445 

Reactor de fermentación Enfriamiento 16.320 

Etapa de separación 

Condensador - Primera columna Enfriamiento 14.105 

Evaporador - Primera columna Calentamiento 43.351 

Condensador - Segunda columna Enfriamiento 49.442 

Evaporador - Segunda columna Calentamiento 56.295 

Condensador - Tercera columna Enfriamiento 10.066 

Evaporador - Tercera columna Calentamiento 1.462 

Refrigeración, intercambiador - T_MICROOR_30 Refrigeración 17.271 

Refrigeración, intercambiador- T_15 Refrigeración 112 

Refrigeración, intercambiador- REFRIG Refrigeración 915 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

          
    

Fuente: Autor. 

Nota: Los colores utilizados en la tabla 9 son representativos para cada uno de los servicios 

utilizados en el proceso (rojo - servicio de calentamiento, azul - servicio de agua de enfriamiento, 

naranja —servicio de agua refrigerada, verde —servicio de refrigeración a baja temperatura) 

Realizando un análisis de costos para los servicios auxiliares de la planta ABE y 

Xilitol sin integración energética, se obtiene un gasto de 23.027.697 USD$ al año, 

ver tabla 10. 
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Tabla 10.Costos de servicios auxiliares en el proceso ABE y Xilitol sin integración 

energética 

  

Costo* Flujo Total 
Concepto [USD$/GJ] [GJ/año] [USD$/año] 
  

Total servicios de calentamiento - Vapor media presión 
(10 barg, 184*C) 8,22 843.192,8 6.931.044 

  

Total sericios de enfriamiento (30%C A 40*C o 45*C) 0,354 99928891 12.718.743 
  

Total sercio de refrigeración - Agua refrigerada 4,30 769.874,2 3.310.458 

entrada a 5*C y sale a 15*C 

O a baja temperatura - Refrigerante a - 7,89 8.548,8 67.450 
      
  

Total servicios auxiliares 23.027.697   
  

Fuente: Autor. 

La metodología seleccionada para desarrollar la integración energética en el 

proceso de producción de ABE y Xilitol fue el método de punto de pliegue. Esta 

metodología se basa en detectar, bajo principios termodinámicos, un punto en la 

red de intercambio de calor en el que no hay transferencia de calor (punto de 

pliegue) con lo que se divide la red en dos zonas, cada una de estas zonas 

establece un intercambio de calor en cascada (el calor se transfiere desde 

bloques de mayor temperatura a bloques con menor temperatura). Arriba del 

punto de pliegue se incorporan servicios de calentamiento (si es necesario) y 

debajo del punto de pliegue, los servicios de enfriamiento. 

Para dar inicio al análisis de integración energética del proceso ABE y xilitol se 

obtienen las características de las corrientes del proceso que cumplen con las 

condiciones para poder ser incluidas dentro del proceso de integración energética 

y que posiblemente teniendo en cuenta su rango de temperatura pudiera ser 

integrada en el proceso, ver tabla 11. 

  

*En la estimación de los costos para los servicios auxiliares se tuvieron en cuenta dos referencias 

bibliográficas: 

1- Aguiñaga Ortega Arturo., Gerardo Galán Vázquez Ángel., 2009 [50] 

2- Estimación de costos de manufactura [51] 
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Por razones de facilidad en el proceso de integración se le asignará un nombre y 

un número correspondiente a cada corriente del diagrama PFD del proceso. 

Tabla 11.Caracteristicas de las corrientes incluidas en la integración energética 

  

Datos del Proceso 

Nombre de la corriente Corriente | T_Inicial[*C] | T_Final[*C] | mCp[MJ/h-*C] 
  

  

OUT_PRETRATE 7 209 120 1410,7 

M_NEUTRAL_1 14 102 25 797,8 

FONDO_COL_1 43 100 30 4,6 

ENTRADA AL CONDENSADOR 1%* COLUMNA | 53 93 86 2023,8 

ENTRADA AL CONDENSADOR 2% COLUMNA| 55 84 75 5377,7 

ENTRADA AL CONDENSADOR 3WA COLUMNA | 57 83 36 212,7 

ENTRADA AL EVAPORADOR 3% COLUMNA | 58 98 99 1109,9 

ENTRADA AL EVAPORADOR 2% COLUMNA | 66 100 100| 70874535,3 

ENTRADA AL EVAPORADOR 1% COLUMNA | 54 100 100] 14450322 
Corrientes a enfriarse 

  

  

  

  

  

  

  

  

          
  

Corrientes a calentarse         
Fuente: Autor. 

A continuación se describe la metodología del proceso de integración energética. 

1 - Representar las corrientes frías y calientes en un diagrama de intervalos de 

temperatura (T vs mCp) ver figura 20. Al realizar el diagrama de intervalos de 

temperatura se debe desplazar la escala de temperaturas una distancia AT min 

respecto a la escala de temperaturas calientes, con lo cual se garantiza que no se 

podrá calentar ni enfriar ninguna corriente a una temperatura con un AT < AT mín 

con respecto a la corriente con la cual se está realizando el intercambio 

energético. 
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Figura 20. Diagrama de intervalos de temperatura asumiendo un AT min = 10%C 
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Fuente: Autor. 
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Los límites de los intervalos de temperatura se definen por el inicio o fin de las 
flechas que representan a las corrientes en el diagrama de intervalos de 
temperatura. 

2 - Con base a las características de las corrientes a incluir en el proceso de 
integración energética se realizan los balances de entalpía, para cualquier 
intervalo de i, el balance de entalpía está dado por: 

Ecuación 8. Balances de entalpía 

  

AH ¡(MC pea! - 2MCPrrias) (Ti Tir1) 
    

  

Los balances para cada intervalo se muestran en la tabla 12, donde se puede 
observar el flujo de calor de mayor temperatura a menor temperatura. Inicialmente 
se supone que en el proceso no hay una fuente externa de calor (Qh = Q; = 0), con 
lo cual podemos evaluar la cantidad de calor que fluye desde un nivel de 
temperatura mayor hasta un nivel de temperatura menor, Teniendo en cuenta que 
un valor de Q; > 0 significa un exceso de energía en el intervalo o bloque i, 
mientras que Qi < O es un déficit de energía, lo que implicaría que se estaría 
violando la segunda ley de la termodinámica ya que se estaría transfiriendo calor 
de una región de baja temperatura a otra de alta temperatura. 

En el caso contrario, cuando existe un exceso de energía en el proceso de 
integración este se convierte en un requerimiento energético de enfriamiento, el 
cual es nuestro caso estudio y será suplido con agua de enfriamiento. 
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Después de realizar la integración energética del proceso de ABE y xilitol se 

lograron integrar las corrientes 54, 56 y 58 que requerían el servicio de 

calentamiento con la corriente 7, logrando reducir 101.108,8 MJ/h en los servicios 

tanto de calentamiento como de enfriamiento correspondientes a un 99,8% de los 

servicios de auxiliares de calentamiento y a un 2,34% de los servicios de 

enfriamiento. Con la estrategia de integración energética se obtuvo un ahorro en 

servicios auxiliares (calentamiento y enfriamiento) de 7.214.397 USD$/año, Los 

cuales corresponden a un 31,3% del costo total de los servicios auxiliares del 

proceso producción de ABE y xilitol, ver tablas 13 y 14. 

Tabla 13.Ahorro anual obtenido por el proceso de integración energética 

  

Integración energética 

  

E Ahorro > Ahorro 
Servicio [GJ/año] % de ahorro [USD$/año] 

  

Calentamiento 841427,27 99,80% 6.916.532 

Enfriamiento 841427,27 2,34% 297.865 

Total 7.214.397 

                
Fuente: Autor. 

Tabla 14.Costo total de servicios auxiliares con y sin integración energética 

  

e EN Total 
Costo total de servicios auxiliares [MMUSD$/año] 

  

Sinintegración energética 23,0 

Con integración energética 15,8 
      
    

Fuente: Autor. 

3 — Por último se procederá a construir la red de integración energética del 

proceso ABE y Xilitol, en la que se tendrán en cuenta las corrientes que 

participaron en el balance de integración energética, ver figura 21. 
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Figura 21. Diseño de la red de recuperación de calor 
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Fuente: Autor. 
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4 ANÁLISIS DE FACTIBILIDAD ECONÓMICA DE LA PLANTA DE 

PRODUCCIÓN DE ABE Y XILITOL 

Se realizó un análisis de factibilidad económica para la planta de producción de 

ABE y xilitol en el cual se tendrán en cuenta el costo de equipos principales y 

costos de operación de la planta. 

Teniendo en cuenta que el xilitol es un subproducto de alto valor agregado y que 

la producción de este puede impactar de manera positiva O negativa la factibilidad 

económica de la planta de producción de ABE se realizaron dos análisis de 

factibilidad económica para la planta de producción de ABE y Xilitol. En el primer 

análisis de factibilidad se incluirán los costos de inversión inicial de equipos 

principales y costos de operación relacionados solo con la planta de producción de 

ABE, mientras que en el segundo análisis de factibilidad se incluirán todos los 

costos de la planta de producción de ABE más los costos de inversión inicial y 

operación del proceso de obtención de xilitol, con lo cual se podrá realizar un 

comparativo de la planta de producción de ABE con y sin el proceso de obtención 

del xilitol como un subproducto de alto valor agregado. 

4.1 Análisis de factibilidad económica para la planta de ABE 

En la factibilidad económica del proceso de producción de ABE se incluyen los 

equipos, servicios y materias primas relacionadas con este proceso. El costo de 

los equipos se calculó con la herramienta para estimación de costos de ingeniería 

matche [52], la cual es una herramienta enfocada en el análisis de costos para 

equipos de la industria química, energética, metalúrgica y manufacturera (Anexo 

D), Los precios obtenidos por el simulador de costos se muestran a continuación 

en la Tabla 15. 
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Tabla 15.Costo de equipos proceso ABE 

  

Etapa del proceso Equipo 
tt de 

unidades 

Costo 

[USD$] 
  

Pretratamiento 

Reactores 

R1_PRETRATAM $ 265.300 
  

R2_FTE_NIT $ 13.500 
  

R3_NEUTRAL $ 125.900 
  

Separador de sólidos FILTRO_ROT $ 342.100 
  

Intercambiador COOLER_25C $ 46.800 
  

Bombas de impulsión B123 $ 25.800 
  

Hidrólisis enzimática 

Reactores R5_HID_ENZIM $ 62.500 
  

Intercambiador T_FERMENT_37 $ 25.500 
  

Separador de sólidos SC_FERMENTAC $ 337.800 
  

Bombas de impulsión B_4,6,9,10 $ 34,400 
  

Fermentación - Inóculo 

Reactores 
R4_MED_INOCU $ 344.600 
  

R6_FERMENTAC $ 16.357.900 
  

Separador de sólidos SC1_INOCULO $ 181.900 
  

Intercambiador T_MICRI_37C $ 14.600 
  

Bombas de impulsión B_5,7,8,11 $ 34,400 
  

Purificación 

Separador gas/líquido 

FLASH_2 $ 13.700 
  

FLASH_3 $ 6.400 
  

FLASH_4 $ 4.100 
  

Intercambiador 

TAS 
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— $ 20.800 
  

T_MICROOR_30C 

-
 $ 34.000 

  

REFRIG $ 35.600 
  

Condensador 1" colunma $ 31.600 
  

Condensador 2% columna $ 44.600 
  

Condensador 3” columna 

=
l
 
e
l
 

|
 

—
 $ 30.200 

  

Evaporador 1” columna (Intercambiador 1 

integración energética) $ 36.400 
  

Evaporador 2 columna (Intercambiador 

1 integración energética) $ 43.600 
  

Evaporador 3”? columna (Intercambiador 3 

integración energética) $ 20.000 
  

Bombas de impulsión B_12,13,14,15,17 $ 43.000 
    Columnas de destilación 

COLUMN_1 

=- $ 100.051 
  

COLUMN_2 $ 4.092.945 
    COLUMN_3   $ 7.760 
  

Costo total de equipos mayores proceso ABE   $ 22.777.756 

  

Fuente: Autor. 
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Los costos de operación (COM) de la planta ABE se realizaron utilizando la 

metodología de Turton [61], en la cual el costo total de la operación de la planta es 

función de 5 términos claves, ver ecuación 9. 

Ecuación 9. Costos de operación 

  

COM= 0,304FCI+2,73C0,+1,23(Cur+Cwr+Crm) 
      

Dónde: 

FCI: Inversión de capital 

Co: Mano de obra 

Cur: Servicios 

Cwr: Tratamiento de desechos 

Crm: Materia prima 

Inversión de capital: La inversión total de la planta de producción ABE se calculó 

mediante la herramienta para estimación de costos para equipos industriales 

matche [52], y se obtuvo un costo total de 22.777.756 USD$, ver tabla 16. 

Mano de obra: El costo de la mano de obra calculada para México se realizó por 

medio de la ecuación 10. 

Ecuación 10. Costos por mano de obra 

  

Co,= 2 Salario * Número de Operadores 
      

Para obtener el monto salarial del operario se tuvo en cuenta en número de 

salarios mínimos legales vigentes (SMLV), así como el perfil y la experiencia del 

operador, ver tabla 16. 
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Tabla 16.Salarios base mensual según perfil del operario 

Fuente: Autor. 

  

Experiencia Salario base 

mensual [SMLV] 
  

Recién egresado 
  

Experiencia>5 años 
      Experiencia>10 años     
  

Para el cálculo del número de operadores de la planta por turno se utilizó el 

método de Ulrich, en el cual se multiplica el número de operarios por turno por un 

factor igual a 4,38. Con este factor se relaciona el número de turnos de una planta 

que trabaja 3 turnos al día los 365 días del año sobre el número de turnos al año 

que trabaja un operador. 

El número de operarios por turno de la planta se estimó teniendo en cuenta el 

número de operarios requeridos por cada equipo en particular y el número de 

equipos instalados en la planta, ver tabla 17. 

Tabla 17.Número de operarios por turno requeridos para la operación de la planta 

  

Número de Operarios por 

turno por equipo 
operarios 
por turno 

  

Intercambiadores 12 0,10 1,2 
  

Separadores gas/líquido 0,10 0,3 
  

Separador de sólidos (filtros rotativos) 0,15 0,45 
  

Bombas 16 0,00 0 
  

Reactores 18 0,50 9 
  

Columnas de destilación     0,35 1,05 
  

Total   12 
    
Fuente: Autor. 

Teniendo en cuenta un total de 53 operarios para la planta de ABE y asumiendo 

que todos los operadores de la planta tienen un nivel técnico con una experiencia 

mayor a 5 años y un salario mensual por operador igual a 497 USD, obteniendo un 

costo total por mano de obra igual a 316.092 USD$/año. 

 



  

Servicios*: En el costo de servicios se tuvo en cuenta el costos de los servicios 

auxiliares del proceso más el costo de la energía eléctrica* consumida por las 

bombas del proceso ABE, obteniendo un costo total por servicios igual a 

15.818.095 USD$/año 

Tratamiento de desechos: En el proceso de producción de ABE no se producen 

residuos que tengan que ser tratados por tal motivo este proceso no genera 

ningún costo. 

Materia prima: A continuación en la tabla 18 se resumen los costos de materia 

prima y corrientes de entrada al proceso. 

Tabla 18.Costo de materia prima y corrientes de entrada al proceso ABE 

  

Cantidad Precio Total 

Concepto 
[kg/año] [USD$/kg] [USD$/año] 

  

  

Bagazo de caña de azúcar 238.648.680 0,02%] 4.772.974 

Ácido sulfúrico (H2804) 33.410.640 0,09] 2.839.904 

519.476.760 0,0241] 8.519.419 

26.770.560 0,45] 12.046.752 

206.561 0,71 146.245 

Enzima (Celluclast Novozymes_ 0) 434.846 4,5041 652.270 

Microorganismo (Clostridium acetobutylicum) = a 3549 

Total 28.977.918 

  

  

Vapor 

Hidróxido de sodio (NaOH) 

Amoníaco (NH3, 

  

  

  

      
    
  

Fuente: Autor 

Al obtener el costo de cada una de las variables COM se obtiene un costo por 

operación de la planta de producción de ABE de 62.886.465 USD$/año. Con lo se 

culminan los cálculos de costos de inversión y operación de la planta, para dar 

inicio al cálculo de ingresos por venta de productos, ver tabla 19. 

  

*El costo del Kw-h de energía eléctrica para el sector industrial en México es de 0,0575 USD$ [62]. 
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Tabla 19. Ingresos por venta de productos principales ABE 

  

Compuesto Cantidad Precio Total 

P _ [Kg/año] [USD$/Kg] [MMUSD$/año 

Acetona 9.609.720 4,419) 13 

Butanol 37.317.600 2,44 89 

Total 
103 

  

                
Fuente: Autor. 

Al no tener un comprador específico, ni una referencia confiable para el precio de 

la mezcla etanol-agua, esta no fue incluida como un producto que genere 

ingresos por venta de productos a la planta ABE, obteniendo así un ingreso total 

por venta de productos (acetona, butanol) de 103.015.848 USD$/año. 

A continuación se muestra el análisis de factibilidad económica (tabla 21) para el 

proyecto de producción de ABE teniendo en cuenta las siguientes consideraciones 

que se resumen a continuación en la tabla 20. 

Tabla 20. Base de cálculo para el análisis de factibilidad económica de la planta ABE 

  

Base de cálculo para el análisis de factibilidad económica de la 

planta de producción ABE 
  

Inversión del capital 2,0 años 
  

Vida del proyecto 20,0 años 
  

odua11] 

Depreciación 20,0 años 
  

Inversión de capital planta ABE planta ABE 22,8| MMUSD$ 
  

Capital de trabajo planta ABE 62,9| MMUSD$ 
  

s
o
s
a
1
B
3
 Costo de operación de la planta ABE 62,9| MMUSDS$/año 

  

Impuestos a la renta 33% Ez 

  

Venta de productos plata ABE 103,0| MMUSDS/año 

  

Valor de salvamento 2,3|  MMUSD$ 

sosa1Bu] 

    Tasa de descuento para el proyecto 11,1% ---         
  

Fuente: Autor. 
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Al culminar el análisis de factibilidad económica del proceso de producción de ABE 

se obtiene como resultado un balance económico positivo para el proceso ABE, el 

cual se resume a continuación en la figura 22. 

Figura 22. Indicadores de factibilidad económica del proceso ABE 

rea Flujo de caja 

      
=== Flujo de caja 

presente acomulado 

   
7 8 9 1041 12 13 14 15 16 17 18 

años 

VPN[MMUSD$]=100,2 | 

TIR[%]=30 |     
Fuente: Autor. 

4.2 Análisis de factibilidad económica para la planta de ABE y xilitol 

En el proceso de producción de ABE se obtiene como residuo la corriente 43 (ver 

figura 16) la cual contiene una fracción de glucosa que no reaccionó y xilosa. Esta 

corriente fue utilizada como materia prima principal para la producción de xilitol 

viendo este como un subproducto de alto valor agregado para la planta de 

producción de ABE. 

Implementar la producción de xilitol dentro de la planta trae consigo unos costos 

adicionales directamente ligados a la producción de este subproducto, por tal 

motivo se requiere evaluar el impacto económico del xilitol dentro de la planta de 

producción de ABE ya que este puede impactar de manera positiva o negativa la 

rentabilidad de la planta. 
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La metodología para el análisis de factibilidad económica de la planta de 

producción de ABE más xilitol será la misma descrita en el ítem 4.1 (Análisis de 

factibilidad económica para la planta de ABE), con la variante de que se incluirán 

los costos adicionales ligados a la producción del xilitol, tales costos se muestran a 

continuación en la tabla 22. 

Tabla 22. Costos de inversión de capital y operación para la producción de xilitol 

  

Concepto Ht de unidades | Costo total | Unidad 

Reactores 4 1.993.200 | USD$ 

Inversión de capital | Cristalizadores 17 9.426.500 | USD$ 

Bombas 5 43.000 | USD$ 

Total inversión de capital 41.462.700 | USD$ 

Mano de obra — 47.712 | USD$/año 

Semicios (energía eléctrica) .-- 1.3911 | USDS/año 

Costos de operación | Tratamiento de desechos =- 0|  --- 

Materia prima (microorganismo 

Cándida mogíi) 4 1.416% | USDS 

Total costo de operación 3.618.367 | USD$/año 

  

  

  

  

  

  

  

            
  

Fuente: Autor. 

Al obtener los costos de inversión de capital y operación del proceso de 

producción de xilitol, se procederá a calcular el valor de los ingresos que obtendrá 

la planta por la venta del xilitol, ver tabla 23. 

Tabla 23. Ingresos por venta de xilitol 

  

Comhaato Cantidad | Precio Total 

p [kg/año] | [USD$/kg] | [USD$/año] 

Xilitol 1.096.825 560] 5.484.125 
  

            

Fuente: Autor. 

Conociendo los valores de inversión de capital, operación e ingresos por venta del 

xilitol, se realizó un análisis de factibilidad económica para la planta de producción 

de ABE incluyendo los costos e ingresos generados por la producción del xilitol. 

Con lo cual se podrá realizar un comparativo del proceso ABE con y sin el proceso 

de producción de xilitol y determinar así el impacto económico de este 

subproducto dentro de la planta, ver tabla 24. 
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Al culminar el cálculo de factibilidad económica para la planta de producción de 

ABE y xilitol se pudo observar que el proceso de producción de xilitol impacta de 

manera negativa la rentabilidad económica de la planta de ABE. Lo que se ve 

reflejado en una disminución de 4 MMUSD$ en el VPN del proceso y un cambio 

en la tasa interna de tetoro (TIR) del 4%, disminuyendo esta de un 30% sin 

incluir el proceso de obtención de xilitol a un 26% después de incluir este en el 

proceso de producción de ABE, ver figura 23. 

Figura 23. Comparación de datos de factibilidad económica en el proceso 
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CONCLUSIONES 

e Al realizar la simulación de la planta de ABE y xilitol en el software PRO/Il 
se puede concluir que el proceso es técnicamente viable para su 
producción a escala industrial, pudiendo obtener las siguientes relaciones 
de salida: 0,04kgde acetona/kg de bagazo, 0,16kg de biobutanol/kg de 
bagazo, 0,005kg de xilitol/kg de bagazo. 

e Con el proceso de integración energética de la biorefinería de ABE y xilitol 
se disminuyó en un 31% los costos por servicios auxiliares utilizados en el 
proceso, tal disminución en los costos de servicios auxiliares es 
correspondiente a un ahorro del 998% en los servicios de vapor y un 
2,34% de los servicios de agua de enfriamiento. 

o Al realizar el análisis de factibilidad económica de la planta de ABE con y 
sin la producción del xilitol como un subproducto de alto valor agregado, se 
pudo concluir que, incluir el proceso de obtención de xilitol afecta de 
manera negativa la rentabilidad económica de la planta de producción de 
ABE. Obteniendo una TIR del 26% para la planta ABE incluyendo el 
proceso de obtención de xilitol, en comparación con una TIR del 30% para 
el proceso ABE sin incluir tal proceso de producción de  xilitol. 
Independientemente de este resultado, el diseño conceptual aquí realizado 
indica que la planta de ABE, con y sin el proceso de obtención de xilitol, es 
viable técnica y financieramente. 
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ANEXOS 

Anexo A. Propiedades físicas y químicas de los productos 

Acetona 

La acetona está constituida por tres carbonos cuya fórmula es C3H6O0; se obtiene 

como subproducto en la fermentación. Es utilizada como disolvente de grasas, 

aceites, plásticos, barnices, etc. Se usa en la manufactura de algunos explosivos, 

purificación de parafinas, extracción de productos vegetales y animales, y como 

materia prima en una gran variedad de síntesis de química orgánica. La Tabla 25 

describe las propiedades físicas de la acetona. 

Tabla 25.Propiedades físicas de la acetona 

  

Punto de ebullición 329.4 K 
  

Densidad 788 g/L 
  

Límite de explosividad 2.6-12.8% 
  

Presión de vapor 0.24 atm (293 K) 
  

Solubilidad Con agua, alcoholes, 

cloroformo, aceites y éteres         
Fuente: Hoja de seguridad acetona. UNAM. 2012 

Butanol 

El butanol (alcohol butílico o 1-butanol) es un alcohol primario constituido por 

cuatro carbonos cuya fórmula C4H100; es un líquido incoloro, flamable, con un olor 

característico, su vapor irrita las membranas mucosas produciendo un efecto 

narcótico a altas concentraciones. La Tabla 26, resume algunas propiedades 

importantes del butanol. El butanol es miscible en solventes orgánicos comunes y 

parcialmente miscible en agua. Recientemente se ha determinado que el 
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biobutanol se puede utilizar como aditivo en las gasolinas debido a su capacidad 

de mezclado y contenido energético 

Tabla 26. Propiedades físicas del butanol 

  

Punto de ebullición 390.8 K 
  

Densidad 809.8 g/L 
  

Límite de explosividad 14a11.3% 
  

Presión de vapor 0.0066 atm (273 K) 
  

Solubilidad Con agua, alcoholes, cloroformo, 

aceites y éteres         
Fuente: Hoja de seguridad butanol. UNAM. 2012 

Xilitol 

El xilitol es un alcohol de azúcar, de 5 carbonos, obtenido por la reducción de 

azúcar xilosa. 

El xilitol tiene algunas propiedades interesantes que lo convierten en un producto 

de importancia para la industria alimenticia, tiene una dulzura similar a la 

sacarosa, pero este no produce caries y es tolerado por diabéticos, se recomienda 

para las personas obesas y se usa muy a menudo como recubrimiento de 

productos farmacéuticos. 

Tabla 27. Propiedades físicas del xilitol 

  

Punto de ebullición 215C 
  

Densidad 1,52 glem? 
  

      Solubilidad Con agua 
  

Fuente: Hoja de seguridad butanol. UNAM, 2012 
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Anexo B. Balance de masa 

Para la realización del balance de masa del proceso ABE se tuvieron en cuenta 

algunos datos relevantes como son: la cantidad de biobutanol a producir, los 

porcentajes de conversión en cada una de las etapas del proyecto de celulosa a 

glucosa y de glucosa a butanol, y finalmente porcentajes de composición del 

bagazo de caña de azúcar (celulosa, hemicelulosa, lignina). 

En la tabla 28 se muestran los cálculos para conocer la cantidad de bagazo de 

caña necesaria para producir 4.360 kg/h de biobutanol. 
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En los cálculos de la celulosa necesaria para la producción del biobutanol se 

tuvieron en cuenta cada una de las etapas donde esta reacciona de celulosa a 

glucosa y de glucosa a biobutanol. En las etapas de pretratamiento, hidrólisis 

enzimática y fermentación respectivamente. 

Para la etapa de purificación se supuso una purificación perfecta donde el 

biobutano! recuperado es la misma cantidad que el biobutanol producido. 

Teniendo una cantidad de celulosa necesaria de 19705 Kg/h para la obtención del 

biobutanol y sabiendo los porcentajes en la composición del bagazo de caña se 

realizan los cálculos para conocer la cantidad total del bagazo necesario. 

Tabla 29. Balance de materia - Bagazo de caña 

  

Flujo de entrada de bagazo de caña 

Componente Fracción | Flujo [Kg/hora] 

Celulosa 0,7233 19.705 

Hemicelulosa 0,0275 749 

Lignina 0,1575 4.290 

Ceniza 0,0917 2.498 

  

  

  

  

  

  

Sólido Total 1 27.243           
Fuente: Autor. 

Al culminar los cálculos de balance de materia, teniendo en cuenta los porcentajes 

de conversión en cada una de las etapas del proceso y las fracciones de 

composición del bagazo se requieren 27.243 Kg/h de bagazo de caña para 

obtener la cantidad prevista de biobutanol. 
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Anexo C. Algoritmo para la simulación del reactor de producción de xilitol 

A continuación se presenta el código de programación utilizado en el software 

MATLAB? R2012b para simular el comportamiento de un reactor fermentador 

continuo, utilizado para la producción de xilitol a partir de xilosa y glucosa 

utilizando la levadura candida mogii [64]. 

>> function ydat = BatchModel (t, y,para, Feed) 

>> para = para + (para==0)*eps; 

>> % Asignación de valores para funcionamiento continuo 

>> VReac = Feed (1); % Relación de volumen, L 

>> BiorF Feed (2) Concentración de biomasa (9/1) 

>> XylF Feed (3) Concentración de xylosa (9/1) 

>> GlcF Feed (4) Concentración de glucosa (9/1) 

>> XitExF Feed (5) Concentración de xylitol (9/1) 

>> XitInF = Feed (6) Asignación de concentración interna (9/1) 

>> F = Feed (7) Flujo de alimentación (g/L) 

"Mou 
4 

c
e
 

Y
 

0
 

Y
 

A
 

ye 

o
 

>> Asignación de parámetros 

>> MuMax_glc = para (1); 

>> MuMax_xit para (2); Il 

>> qmax_xyl = para (3); 

>> qmax glc = para (4); 

>> Ks_xyl = para (5); 

>> Ks gle = para (6); 

>> Ks_xit = para (7); 

>> Ki _xyl = para (8); 

>> Ki_glc = para (9); 

>> Kr = para (10); 

>> Pxit = para (11); 

>> % Rendimiento teórico de biomasa a xylitol 

>> Yxit = 0.48; 

>> % Densidad celular(g DCW/litre cell volume) 

>> 2 Ref. Sirisansaneeyakul, S. (1993) 

>> rho = 120; 

>> % Area superficial especifica de la celula (m*2/g DCW) 

>> 2% Determinada mediante medición directa usando micrómetro 

a > = Pub 

>> % Asignación de variables de estado 

>> y = y.*(y > 0); % limit all state variables to positive value. 

>> Bio = y(1); 

>> Xyl y (2); 
>> Glc y (3); 

1 
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>> 

> 

>> 

>> 

>> 

>> 

27 

>> 

>> 

>> 

>> 

>> 

>> 

>> 

>> 

>> 

>> 

22 

>> 

>> 

>> 

>> 

>> 

22 

>> 

Mu*XitIin; % 

>> 

>> 

>> 

>> 

>> 

>> 

>> 

>> 

XitEx = 

XitIn 

y(4); 

y (5); 

Il 

2 Cinética de ecuaciones 

% Tasa 

Mu_glc = 

% Tasa 

Mu_xit = 

2 Tasa de crecimiento especifica global 

Mu = Mu_glc + Mu_xit; 

2 Velocidad especifica de 

q _xyl = qmax_xyl1*Xyl/(Xyl 

2 Velocidad especifica de 

% Tasa 

rf xit = q xy1*152/150; 

% Tasa 

ru xit = Mu_xit/Yxit; 

% Tasa 
tE. xy = 

2 Balance de materia 

ydat (1) = ((F*BioF - 

ydat (2) = ((F*Xyl1F 

ydat (3) = ((F*GlcCF 

((PXXItExF 

1 

ydat (4) = 

((F*XitInF 

intra xilitol 
ydat (5) = 

2 Condiciones iniciales 

Bio_0 = 27 $ 

Xyl1_0 8.12994455; 

Glec_0 30.6170233; 

XitEx_0 0.1; 5 

XitIn_0 XitEx_ 0; 3 

1 
1 

y0 = 

de crecimiento especifico de la 

MuMax glc*G1c/(Glc + Ks_glc); 

de formación de xylitol 

de utización de xylitol 

de transporte de xylitol 

3.6e6*Pxit*a* (XitlIn 

F*Bio) /VReac)+ 

Concentración de xylitol 

Asignación de concentración interna 

consume de xylosa 

glucosa (1/h) 

de crecimiento especifico de xylitol (1/h) 

MuMax_xit*(XitIn/(XitIn + Ks_xit))*(Kr/(Kr+Glc)); 

(1/h) 

(g/9/h) 
+ Ks_xy1*(1 + Glc/Ki_glc)); 

consume de glucosa (a/g9/h) 

+ Ks_glc*(1 + Xy1/Ki_xy1)); 

(g/9/h) 

(g/g9/h) 

(g/9/h) 

- XitEx); 

Mu*Bio; 

[Bio 0 Xy1_0 Glc_0 XitEx_0 XitIn_0]; 

85 

% biomass 

F*Xy1)/VReac)-q_xyl*Bio; % xylose 

F*G1c) /VReac)-q_glc*Bio; $ glucose 

F*XitEx)/VReac)+rt_ xit*Bio; % extra xylitol 

F*XitIn)/VReac)+(rf xit - ru_xit - rt_xit)*rho- 

Concentración de biomasa (9/1) 

3% Concentración de xylosa 

2 Concentración de glucosa 

(g/1) 

(g/1) 
(9/1)



>> % Parámetros del modelo 

>> MuMax_glc = 0,662; 

>> MuMax_xit = 0.189; 

0.342; 

3.276; 

>> qmax xyl 

>> qmax glc 

>> Ks _xyl 11.761 
>> Ks_glc = 9,998; 

>> Ks_xit 16.068; 

.
 

Il 

14.780; 

0.100; 
01:00: 

>> Ki_xyl 
>> Ki _glc 
>> Kr Ú 

>> Pxit 7,591e-9; 

>> % Valores de funcionamiento continuo 

>> % Dilución D=flujo/volumen 
>> D=0.01; 

>> flujo=59688.40216; 

>> for i=1:69 

>> volumen=flujo/D; 
>> VReac = volumen ; % Relación de volumen, L 

>> BioF = 0; Concentración de biomasa (g/1) 

>> XylF 8.12994455; Concentración de xylosa (9/1) 

>> GlcF 30.6170233; Concentración de glucosa (g/1) 

>> XitExF 0.0; Concentración de xylitol (g/1) 
>> XitInF = XitExF; Asignación de concentración interna. 

>> F =flujo ; 3 Flujo de alimentación, L/h , 

>> Feed = [VReac,BioF,Xy1F,GlcF,XitExF,XitInr,F); 

de 
Je 8! 

Il 

ode 
e
 

e
 

>> para = [MuMax_glc, MuMax_xit, qmax_xyl, qmax _glc, Ks_xyl, Ks_glc, 

Ks: xi, ... 

Ki_xyl1, Ki_glc, Kr, Pxit]; 

>> 3% Tiempo de simulacion (h) 

>> tf = 1000; 
>> tspan = [0 tf]; 

>> % Solución de la ecuación diferencial ordinaria 

>> [t,y] = ode45((XylitolReactor, tspan, y0, [] para,Feed); % MATLAB 6 

>> DILUCION(i)= D 

>> XYLITOL(i)=y(end, 4) 

>> VOLUMEN (1) =VReac 

>> D= D+0.01; 

>>end 

>> plot (DILUCION, XYLITOL) ; 

>> xlabel ('Dilucion (h*(-1))'); 
>> ylabel ('Concentration de xilitol (g.1*(-1))'); 
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Anexo D. Dimensionamiento y costo de equipos del proceso 

4 — Reactores: Las reacciones químicas y biológicas del proceso son llevadas a 

cabo en reactores continuos. Los cuales se dimensionaron en acero inoxidable 

teniendo en cuenta los flujos volumétricos[V] obtenidos por el simulador PRO ll, la 

capacidad de llenado igual al 85%[C] y el tiempo de residencia[t,] para cada uno 

de ellos, ver ecuación 11. Al obtener el volumen total para cada reactor será 

posible estimar su costo con herramienta de cálculo matche [52]. 

Ecuación 11. Volumen de reactor 

  

    
V=V*t/C 
  

A continuación en la tabla 30 se resumen algunas características que se tuvieron 

en cuenta para el dimensionamiento y costo de los reactores utilizados en el 

proceso ABE y xilitol. 

Tabla 30. Dimensionamiento y costo de reactores utilizados en el proceso ABE y xilitol 

  

Nombre del Flujo Tiempo de Volumen Costo 

equipo ¡ im*/n] residencia [min] | [galones] [USD$] 

R1_PRETRATAM 80,169 5,0 2.073 265.300 

R2_FTE_NIT 1,075 5,0 28 13.500 

R3_NEUTRAL 72,585 5,0 1.879 125.900 

R4_MED_INOCU 8,271 2880,0 123.368 344.600 

R5_HID_ENZIM 72,416 1,9 502 62.500 

  

  

  

  

                
Fuente: Autor. 

1.1 — Reactor de fermentación (R6_FERMENTAC): En la etapa de fermentación, 

el reactor debe funcionar de manera distintas a los anteriores, ya que este maneja 

un tiempo de reacción muy amplio t;= 113 h, por lo que el volumen para este 

reactor sería excesivamente grande. Teniendo en cuenta lo anterior se diseña una 

batería de reactores batch, la cual es capaz de cumplir con los requerimientos del 

proceso y que en conjunto se comportan como un sistema en operación continua. 
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Para iniciar con el diseño de la batería de reactores se debe calcular el volumen 

total de requerido del sistema (ecuación 11). V= 10.915 m?. Este volumen será 

dividido en varios reactores batch de 910m? cada uno, con un tiempo de reacción 

de 113 horas, los cuales en conjunto formaran la batería de reactores. 

Los tiempos de llenado y vaciado para los reactores se calculan teniendo en 

cuenta el flujo de alimentación, la densidad, el volumen del tanque y capacidad de 

llenado del mismo. 

Datos: 
Volumen del reactor [V]: 910 m* 
Flujo de alimentación [ria]: 78.736,76 kg/h 

Densidad [p]:959 kg/m? 
Capacidad de llenado [C]: 85% 

Ecuación 12. Tiempo de llenado del reactor 

  

Vip+*C e EP 
m 

      

Calculado el tiempo de llenado y vaciado de 9.4 h para cada uno de los reactores 

y un tiempo de residencia de 113 h, se realiza la tabla de operación para los 13 

reactores de fermentación, ver figura 24. 

88



68 

o
p
e
r
e
n
 
ap 

o
d
u
a
l
]
 

u0193989, 
Sp 

OdUA!L 
“JOMY 

:ajuany 
opeua| 

ap 
o
d
u
a
l
]
 

   
 
 
 

Vly 
(le 

2104 

U0!9BJUSUIIS] 
Sp 

osa901d 
¡a 

ua 
selozoeal 

ap 
elojeg 

ej 
esed 

uoroesado 
ap 

sodula1] "pz 
elmbiy 

 



  

En la figura anterior se observa el funcionamiento y los tiempos de llenado, 

reacción y de vaciado para cada uno de los reactores que conforman la batería de 

reactores que permiten operar el proceso en estado continuo. 

Todos los reactores de la batería tienen las mismas especificaciones con un precio 

unitario por reactor igual a 1.258.300 USD$. 

1.2 — Reactor de producción de xilitol: El volumen del reactor para la producción 

de xilitol se obtuvo mediante cálculos realizados en el capítulo 2(producción de 

xilito!), ver tabla 9, en donde se obtuvo un volumen total para este reactor igual a 

1.989,68 mi, tal volumen será dividido en 4 reactores continuos de 497,5 mé 

funcionando en paralelo, los cuales tienen un precio unitario de 498.300 USD$. 

4 

2 — Intercambiadores de calor: El dimensionamiento y cálculo del área para los 

intercambiadores de calor utilizados en proceso de producción de ABE y xilitol se 

realizaron basados en el diseño conceptual de un simulador de procesos (Pro/l)), 

en el cual se dimensionaran intercambiadores de carcasa y tubo por el cual se 

hacen pasar dos fluidos, un fluido caloportador o de servicio auxiliar y un fluido de 

proceso, ver figura 25. 

Figura 25. Intercambiador de carcasa y tubo 

  

Fluido caliente 

Fluido frío entra 

sale h 

  
Fluido caliente Fluido frío 

sale entra       
Fuente: Modificado de; http://www.equipodeproceso3d.com/ictubosycoraza.html 
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A continuación se ilustran las ecuaciones utilizada para el dimensionamiento de 

los intercambiadores de calor utilizados en la planta. 

Ecuación 13. Flujo energético del intercambiador 

  

Q = UAATmL 

      

Q: Flujo de energía 

U: Coeficiente de transferencia de calor 

A: Área de intercambiador 

ATm.: Diferencia de temperatura media logarítmica 

Para los intercambiadores que trabajan con vapor como fluido de trabajo se 

utilizará vapor de media presión y se asumirá que el vapor se condensa totalmente 

entre la entrada y la salida del intercambiador, y se utilizará un coeficiente de 

transferencia de calor típico de intercambiadores [54], de igual manera para los 

servicios de enfriamiento y refrigeración se utilizará agua a 30 y 5% C asumiendo 

un delta de temperatura entre 10 y 15%C entre la entrada y la salida del 

intercambiador, así como un coeficiente de transferencia adecuado para para 

cada uno de los fluidos utilizados en el intercambio energético [51,54]. 

A continuación se muestran los cálculos de área para los intercambiadores 

utilizados en el proceso, ver tabla 31. 

Tabla 31. Cálculos de área para intercambiadores del proceso de ABE y xilitol 

  

Senicios de agua de enfriamiento (agua 30*C) 

Condensador 1ra columna | Entrada [*C] | Salida [*C] 

Corriente fría 30 40 

Corriente caliente 93 86 Ql 13.369.156| Btu/h 

AT1= Tcal_int-Tfria_sal 53|*C U 150| Btu/h fé *F 

AT2=Tcal sal-Tfria_int 56 |*C A 1.6351 1% 

AT 55 |*C Costo 31.600| USD$ 
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Semicios de agua de enfriamiento 
  

Condensador 2da columna Entrada [*C] Salida [*C] 
  

Corriente fría 30 40 
  

Corriente caliente 84 75 Q 46.826.081 Btu/h 
  

AT1= Tcal_int-Tfria_sal 44 “Cc U 150 Btu/h fé *F 
  

AT2=Tcal _sal-Tfria_int 45 “Cc A 7.000 
e 

  

ATim   45   “Cc Costo     44.600 USD$     
  

  

  

Semicios de refrigeración con agua 56 
  

Condensador 3ra columna Entrada [*C] Salida [*C]. 
  

Corriente fría 5 15 
  

Corriente caliente 83 36 9.533.570 Btu/h 
  

AT%= Teal int-Tfria_sal 68 “C 150 Btu/h 1é *F 
  

AT2=Tcal_sal-Tfria_int 31 “Cc 1.347 
e 

  

ATm 47 *C Costo     30.200   USD$ 
  

  

Senicios de refrigeración con agua 5%C 
  

Intercambiador - T_MICRO_37C Entrada [*C] Salida [*C] 
  

Corriente fría 5 15 
  

Corriente caliente 50 37 309.088 Btu/h 
  

AT1= Tcal_int-Tfria_sal 35 “Cc 150 Btu/h fé *F 
  

AT2=Tcal sal-Tfria_int 32 ”C 62 
e 

  

ATim 33 “C   Costo   14.600   USD$ 
  

  

Semicios de refrigeración con agua 5%C 
  

Intercambiador - T. FERMENT_37C Entrada [*C] Salida [*C] 
      Corriente fría 5 15 
  

Corriente caliente 49 38 3.264.951 Btu/h 
  

AT1= Tcal_int-Tfria_sal 34 *C 150 Btu/h fé *F 
  

AT2=Tcal_sal-Tfria_int 33 *C 659 
e 

  

ATim     33 *C       Costo   25.500   USD$ 
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Semicios de refrigeración con agua 5*C 
  

Intercambiador - COOLER_25C Entrada [*C] Salida [*C] 
  

Corriente fría 5 15 
  

Corriente caliente 102 25 Q| 58.197.033 Btu/h 
  

AT1= Tcal_int-Tfria_sal 87 É6 Ú 150 Btu/h fé *F 
  

AT2=Tcal _sal-Tfria_int 20 “C A 8.516 
e 

  

46 “C     Costo 46.800     USD$ 
  [AT 
  

Semicios de refrigeración con agua _5*C 
  

Intercambiador - T MICROOR_30C Entrada [*C] Salida [*C] 
  

Corriente fría 5 15 
  

Corriente caliente 100 30 Q| 16.369.925 Btu/h 
  

AT1= Tcal_int-Tfria_sal 85 “C U 150 Btu/h fé *F 
  

AT2=Tcal_sal-Tfria_int 25 *C A 2.224 
e 

          49 “C     Costo 34.000     USD$   
  

ATim 

  

Intercambio energético entre corrientes de roceso 
  

Intercambiador 1 integración 

energética Entrada [*C] Salida [*C] 
  

Corriente fría 100 
100 

  

Corriente caliente 209 178 Q|  41.088.095| Btu/h 
  

AT1= Teal int-Tfria_sal Btu/h fé *F 109 “C U 150 
  

AT2=Tcal sal-Tfria_int 78 *“C A 2.9611 14 
  

93 *C   Costo 36.400| USD$     
  

ATim 

  

Intercambio energético entre corrientes de roOceso 
  

Intercambiador 2 integración 

energética Entrada [*C] Salida [*C] 
  

Corriente fría 100 100 
  

Corriente caliente 178 138 Q|  53.316.832| Btu/h 
  

AT4= Tcal_int-Tfria_sal 78 “Cc U 150| Btu/h fé *F 
  

AT2=Tcal_sal-Tfria_int 38 *C A 6.352 | 14 
          56 *C           Costo 43.600| USD$ 
  |LATim_ 
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Intercambio energético entre corrientes de roceso 
  

Intercambiador 3 integración 

energética Entrada [*C] Salida [*C] 
  

Corriente fría 98 
99 

  

Corriente caliente 138 
137 Q 1.384.803 Btu/h 

  

AT1= Tcal_int-Tfria_sal 39 *C Ú 150 Btu/h ft? *F 
  

AT2=Tcal _sal-Tfria_int 39 *C A 236 
e 

        39   “Cc   Costo   20.000   USD$ 
  

ATim 

  

Semicio de refrigeración a baja temperatura 
  

Intercambiador T_15 Entrada [*C] Salida [*C] 
  

Corriente fría -20 -5 
  

Corriente caliente 37 15 Q 106.536 Btu/h 
  

AT1= Tcal int-Tfria_sal 42|*C 10 Btu/h fé? 9F 
  

AT2=Tcal_sal-Tfria_int 35|C 278 
e 

  

38|*C Costo     20.800     USD$ 
  LATim 
  

Semicio de refrigeración a baja tem eratura 
  

Intercambiador REFRIG | Entrada [*C] Salida [*C] 
  

Corriente fría -20 -5 
  

Corriente caliente 36 5 Q 866.442 Btu/h 
  

AT1= Tcal_int-Tfria_sal 41|*C 10 Btu/h fé *F 
  

AT2=Tcal sal-Tfria_int 25|*C 2.678 
e 

        32|*C Costo       35.600     USD$ 
  ATi 

Fuente: Autor. 

3 -— Separadores gas/líquido: Para 

2,5 y 5 [55]. 

el dimensionamiento y costo de los 

separadores gas/líquido se determinó heurísticamente un tiempo de residencia 

igual a 5 minutos con el cual teniendo en cuenta el flujo de entrada se podrá 

calcular el volumen total del tanque, además de esto se tuvo en cuenta una 

relación L/D=3. Aunque comúnmente se puede considerar una relación L/D entre 
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A continuación en la tabla 32 se muestran las especificaciones de dimensión y 

costo para los separadores gas/líquido utilizados en el proceso ABE y Xilitol [54]. 

Tabla 32. Dimensiones y costos para separadores gas/líquido 

  

Equipo  |Flujo[!l/min] |Volumen[I] | Diámetro [m] | Costo [USD$] 

FLASH_1 1.360 6.800 47 13.700 

FLASH_2 144 720 16 6.400 

FLASH_3 76 378 8 4,100 

  

  

                
Fuente: Autor. 

4 - Separador de sólidos (filtro rotatorio): En el proceso de producción de ABE es 

necesario separar la parte sólida del flujo líquido-vapor para lo cual se utilizarán 

filtros continuos rotatorios, con estos filtros se puede obtener una velocidad de 

filtración de 1.500 Ib/f*/día [55] dato utilizado para el dimensionamiento del área 

para cada separador. 

A continuación se obtendrá el área para cada uno de los filtros, teniendo en cuenta 

el flujo de sólidos a separar, ver tabla 33. 

Tabla 33. Costo de separadores de sólido (filtro rotativo) 

  

Equipo Flujo de sólido [Ib/h] | Área [ft2] | Costo [USD$] 

FILTRO_ROT 30.327 485 342,100 

SC1_INOCULO 6.549 105 181.900 

SC_FERMENTAC 29.570 473 337.800 

  

  

              
Fuente: Autor. 

5 — Columnas de separación: Para el dimensionamiento y costo de las columnas 

de separación del proceso se tuvieron en cuenta varias consideraciones las cuales 

se describen a continuación. 

o. Elvolumen de la torre se asumirá como el volumen de un cilindro 

o Espaciamiento entre platos de 0,55m, regla heurística [54]. 

e Relación largo/ancho entre 20< L/D <30, [54]. 
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+ Espesor típico del material por heurística 0,63 cm [54]. 

Teniendo en cuenta las condiciones anteriormente mencionadas se realizó la 

estimación de costos utilizando la herramienta CAPCOST la cual utiliza el 

método de Guthrie. En la tabla 34 se resumen las características y costo para 

cada una de las columnas de separación utilizadas en el proceso. 

Tabla 34. Dimensionamiento y costo de las columnas de separación del proceso 

  

Presión de Número Altura [m] | Diámetro [m] Costo 

operación [atm] | de platos [USDS] 

COLUMN_1 1 10 6,1 0,30| 100.051 

COLUMN_2 0,5 63 35,2 1,17| 4.092.045 

COLUMN_3 1 5 3,3 0,17 7.760 

Equipo 

  

  

                  
Fuente: Autor. 

6 - Cristalizador de Xilitol: Para el proceso de obtención de xilitol es necesario 

diseñar una batería de cristalizadores. Esto debido a que es un proceso en estado 

continuo con un el tiempo de residencia en los cristalizadores de 55 horas y un 

flujo volumétrico de 61,2 mé/h, lo cual requeriría de un cristalizador de gran 

volumen, el cual no está disponible en la industria. 

Para el caso estudio se utilizarán cristalizadores de 210 m? de volumen con un 

costo unitario de 554.500 USD$. 

Conociendo el volumen del cristalizador a utilizar en el proceso, se utilizó la 

ecuación 12 con la cual se obtuvo tiempo de llenado para el cristalizador de 3,43 

horas. A continuación se muestra en la tabla de operación para la batería de 

cristalizadores, en la cual se muestra el número de cristalizadores necesarios para 

la etapa de cristalización de xilitol, ver figura26. 

96



£6 

“JOMY 
:9juany 

 
 [OYIX 9P 

UOI9PZ1/EJSIID 
SP 

O
S
A
D
O
 

9 
eIed 

uoloesado 
9p 

sodula1]"9z 
ernbiy 

 



6 - Bombas de impulsión: En el proceso de producción de ABE y xilitol se 

requieren una cierta cantidad de bombas de impulsión las cuales no fueron 

incluidas en la simulación en PRO/Il, pero de ser construida la planta estas sí son 

necesarias para su funcionamiento. Por tal motivo se estimará una bomba entre la 

entrada y la salida de cada equipo (separador, intercambiador, reactor) con un 

delta de presión entre la entrada y la salida de la bomba igual al 10% de la presión 

de la línea donde será instalada la bomba. Para el dimensionamiento de las 

bombas se tomará como tamaño promedio la bomba B_4 (ver figura 14) la cual 

cumple con el requerimiento de presión anteriormente mencionado. 

Teniendo en cuenta la eficiencia de la bomba y la potencia en el eje de la misma 

se obtiene que se requiere una bomba de 3/4 hp con un costo de 8600 USD$ cada 

una. La Figura 27 muestra la ubicación y el número de bombas requeridas en el 

proceso. 

98



Fi
gu
ra
 

27
. 

Ub
ic
ac
ió
n 

y 
n
ú
m
e
r
o
 

de
 
b
o
m
b
a
s
 
re
qu
er
id
as
 
en

 
el

 
pr

oc
es

o 
A
B
E
 y
 x
il

it
ol

 

 
 

S
-
>
 

p
a
 

e
S
 

3 
82
 

N
e
u
t
r
a
l
i
z
a
c
i
ó
 n 

5
 

 
 
 
 
 
 

 
 
 

 
 
 

Pu
ri
fi
ca
ci
ón
 

E 
Hi

dr
ól

is
is

 
a
 

en
zi
má
ti
ca
 
A
 

E 

| 
S
e
s
 

B
I
5
=
B
 

46
 

 
 

Fu
en

te
: 

Au
to
r.
 

0


