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RESUMEN

El presente trabajo proporciona los resultados del modelado y simulacién en
estado estacionario del proceso de obtencion de biobutanol mediante
fermentacion ABE a partir de pulpa de remolacha utilizando el software Aspen
Plus®. La simulacién de la seccion de fermentacidén, que incluye las etapas de
pretratamiento, hidrélisis enzimatica y fermentacion mediante Clostridium
beijerinckii, produce un caldo de fermentacién con unas concentraciones de
butanol de 61 g/kg pulpa y de disolventes totales de 102,5 g/kg pulpa. La seccidn
de separacidén estd constituida por una secuencia de cinco torres de destilacion, y
permite recuperar el 99,9% y 98% del butanol y acetona contenidos en el caldo
de fermentacion. Como productos finales se obtiene butanol (109,12 L/t pulpa)
de 99% w/w de pureza y acetona (78,53 L/t de pulpa) de 95,2% w/w de pureza.
El coste de capital estimado es de 12.439.720 €, con unos costes de operacién
anuales de 3.621.790 €.

Palabras clave: biobutanol, simulacién de procesos, Aspen Plus®, pulpa de
remolacha, fermentacién ABE.

ABSTRACT

The present work provides the results of modeling and simulation in steady state
of the biobutanol production process by ABE fermentation from sugar beet pulp
(SBP) by using Aspen Plus® software. The simulation of the fermentation section
that comprises stages of pretreatment, enzymatic hydrolysis and ABE
fermentation using Clostridium beijerinckii produces a fermentation broth with
concentrations of butanol and total solvents of 61 g/kg SBP and 102,5 g/kg SBP,
respectively. The separation section consists of a five distillation columns
sequence and allows to recover 99,9% and 98% of butanol and acetone
contained in the fermentation broth. As final products it is obtained 99% w/w
butanol (109,12 L/t SBP) and 95,2% w/w acetone (78,53 L/t SBP). The estimated
capital cost is 12.439.720 € with annual operating costs of 3.621.790 €.

Keywords: biobutanol, process simulation, Aspen Plus®, sugar beet pulp, ABE
fermentation.
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1.1. El butanol

1.1.1. Caracteristicas v usos

El butanol (1-butanol o n-butanol) es un alcohol primario cuya formula molecular
es C4HyOH y su peso molecular 74,12 g/mol. El butanol es un liquido incoloro de
olor caracteristico, y es completamente miscible con disolventes organicos, y
parcialmente miscible con agua.

La Tabla 1.1 presenta las principales propiedades del butanol [1]:

Propiedades del butanol

Férmula molecular C4H9OH
Peso molecular (g/mol) 74,122
Punto de fusion (°C) -89,3
Punto de ebullicion (°C) 117,7
Temperatura de ignicidn (°C) 35
Punto de flash (°C) 365
Densidad a 20°C (g/mL) 0,8098
Presion critica (kPa) 4,84
Temperatura critica (°C) 287

Tabla 1.1. Propiedades del butanol. [1]

El butanol tiene una amplia variedad de aplicaciones. En la industria quimica y
textil, es usado como precursor quimico en la sintesis de productos tales como
los ésteres de acrilato y metacrilato, los éteres de glicol, el acetato de butilo, las
butil-aminas y las amino-resinas.

El uso de estas sustancias es multiple: produccién de adhesivos y selladores,
alcaloides, antibidticos, productos dentales, detergentes, elastomeros,
electrénica, emulsionantes, maquillaje, fibras, floculantes, ayudas de flotacion,
productos de limpieza, hormonas y vitaminas, liquido de frenos, revestimientos,
pinturas, diluyentes en pintura, perfumes, pesticidas, plasticos, tinta de
impresion, resinas, vidrios de seguridad, maquinas de afeitar y productos de
higiene personal, super-absorbentes, saborizantes de frutas, fases moviles en
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cromatografia de papel y de capa fina, aditivo de aceites, asi como para el
acabado del papel y del cuero.

Esta grandisima variedad de productos en cuya formacidn interviene el butanol
es sefial indiscutible de la gran importancia de esta sustancia en la industria
guimica actual. [2]

En el ano 2008, el mercado mundial de 1-butanol fue de 2,8 millones de
toneladas, con un valor estimado de aproximadamente 5000 millones de
dolares. El crecimiento promedio estimado es de un 3,2% anual, con una
demanda concentrada en América del Norte (28%), Europa Occidental (23%) vy el
norte de Asia Oriental (35%). [3]

1.1.2. El butanol como biocombustible

1.1.2.1. Aspectos generales y clasificacion de los biocombustibles

Se denominan biocombustibles a aquellos combustibles que estan
mayoritariamente producidos a partir de biomasa. Existe una gran variedad de
combustibles producibles a partir de biomasa: etanol, metanol, biodiesel,
butanol, hidrégeno, metano, etc.

Los biocombustibles se clasifican en combustibles primarios y combustibles
secundarios. Los biocombustibles primarios, tales como lefia, astillas y pellets de
madera, se utilizan de forma no procesada, principalmente para la calefaccién,
la cocina o la generacidn de electricidad. Los biocombustibles secundarios son
aquellos producidos por el procesamiento de la biomasa, por ejemplo, el
bioetanol, biodiesel o biobutanol, y que se pueden utilizar en diversos procesos
industriales y en vehiculos. Los biocombustibles secundarios también se
denominan biocombustibles liquidos y se dividen en primera, segunda y tercera
generaciéon, en base a la materia prima y la tecnologia utilizada para su
produccién. [4]
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Figura 1.1. Clasificacidon de los biocombustibles. [4]

Los biocombustibles liguidos de primera generacidn son aquellos producidos a

partir de azucares, semillas o grano, y requieren un proceso de produccion del
biocombustible relativamente sencillo. (Figura 1.1)

Estos biocombustibles se producen actualmente en cantidades significativas en
un gran numero de paises. Sin embargo, la viabilidad de estos biocombustibles
de primera generacion se ha puesto en duda debido al controvertido conflicto
con el suministro de alimentos, puesto que la utilizacion de sélo una pequeiia
fraccién del grano reduce en gran medida la eficiencia del uso del suelo frente a
la de cultivo. Ademas, estos biocombustibles tienen un alto coste debido a esta
competencia con la produccién de alimentos. Estas limitaciones han favorecido
la busqueda de biomasa no comestible para la generacion de biocombustibles.
(4]

Los biocombustibles liquidos de segunda generacién se producen mediante

procesamientos termoquimicos y/o bioldgicos, a partir de biomasa
lignoceluldsica agricola, la cual consiste en, o bien residuos de cultivos no
comestibles de la produccién de alimentos, como por ejemplo los rastrojos de
maiz, la paja de cereal o la pulpa de remolacha, o bien biomasa no comestible,
como pastos (por ejemplo, el denominado pasto varilla o switchgrass), podas de
arboles o cultivos energéticos.

La principal ventaja de la produccién de biocombustibles de segunda generacién
a partir de materias primas no comestibles es que limita la competitividad entre
el alimento y el combustible que existe con los biocombustibles de primera
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generacion. La principal desventaja es que los procesos de produccion de estos
biocombustibles requieren un procesamiento y un equipo mas sofisticado, asi
como una gran inversidon e instalaciones de gran escala. Para lograr la
rentabilidad energética y econdmica en los procesos de produccion de
biocombustibles de segunda generacion, se requiere un importante esfuerzo en
investigacion para el desarrollo y la aplicacion de las tecnologias de conversion
que requieren las materias primas, debido a la complejidad estructural que
poseen, como son las técnicas de pretratamiento necesarias para modificar su
estructura lignocelulésica y favorecer la hidrdlisis de los polisacaridos a
monosacaridos fermentables. [4]

Los biocombustibles de mayor produccion hasta la fecha son el biodiesel
(utilizado en forma pura o como una mezcla) y el bioetanol (utilizado como una
mezcla).

El biodiesel se genera a partir de aceite vegetal, grasas animales o grasas
recicladas. Los componentes de los dacidos grasos se convierten en ésteres
metilicos (FAME, ésteres metilicos de dacidos grasos), obteniéndose también
glicerol como subproducto. El bioetanol se deriva de la fermentaciéon alcohdlica
de materias primas que contienen azucares, por medio de levaduras.

El biodiesel y el bioetanol producidos en la forma anteriormente descrita son
biocombustibles de primera generacion. Por otro lado, el método que se sirve de
biomasa lignocelulésica como alimentacion produce los denominados
biocombustibles de segunda generacién (BTL, biomass-to-liquid). Los
combustibles BtL mds importantes actualmente se basan principalmente en
biodiesel, y son conocidos bajo las marcas SunFuel® y SunDiesel® (cooperacién
de Choren Industries, Shell, Volkswagen y Daimler). Desde el afio 2004, el etanol
también es producido a partir de biomasa lignoceluldsica, principalmente paja y
rastrojo de maiz, a escala industrial y de forma competitiva, utilizando una serie
de operaciones que comprenden un pretratamiento, la adicion de enzimas y la
fermentacion. [2]

1.1.2.2. El butanol como potencial biocombustible

Hasta alrededor del afio 2005, el butanol estaba limitado fundamentalmente a su
uso como precursor quimico, tal y como se describié en el apartado 1.1.1. Sin
embargo, a partir de estos ultimos afios, el butanol ha sido considerado y
estudiado como un potencial combustible o aditivo de combustible. Asi, una
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importante aplicacion de este alcohol, de creciente interés, es su uso como
combustible, pudiendo reemplazar a la gasolina, pues tiene caracteristicas
suficientemente similares a ésta como para utilizarse directamente en cualquier
motor de gasolina sin modificacion sustancial. Ademas, por su baja presion de
vapor (2,3 kPa), el butanol es mucho mas ecolégico que la gasolina (60-90 kPa).

La Tabla 1.2 resume las principales propiedades de algunos combustibles, a
modo de comparacién. Se puede apreciar la gran similitud de las propiedades de
la gasolina y el butanol [1]:

Propiedades de combustibles

Butanol Gasolina Etanol Metanol
Densidad energética (MJ/L) 29,2 32 19,6 16
Ratio aire-combustible 11,2 14,6 9 6,5
Calor de vaporizacién (MJ/kg) 0,43 0,36 0,92 1,2
indice de octanos de investigacién (R.0.N.) 96 91-99 129 136
indice de octanos de motor (M.O.N.) 78 81-89 102 104

Tabla 1.2. Principales propiedades de combustibles. [1]

Ademas, el butanol presenta numerosas ventajas frente al etanol, el
biocombustible mas desarrollado y utilizado hasta el momento junto con el
biodiesel.

En primer lugar, el butanol puede ser usado en su forma pura o mezclado en
cualquier concentracion de gasolina, mientras que el etanol se puede mezclar
solo hasta el 85%. En segundo lugar, como se ha citado anteriormente, el butanol
puede utilizarse directamente en cualquier motor de gasolina sin modificacién
de éste: esto no ocurre en el caso del etanol. Ademas, presenta el resto de
ventajas frente al etanol que ya se han presentado anteriormente en
contraposicion a la gasolina: el butanol tiene una presién de vapor mas baja que
el etanol y es por tanto mas seguro de manejar; es menos higroscépico
(caracteristica que, entre otras cosas, evitaria la contaminacion de las aguas
subterraneas en caso de derrames); es menos corrosivo, lo que implica que la
infraestructura ya existente para los combustibles habituales (tanques, tuberias,
bombas, estaciones de servicio, etc.) puede ser usada sin modificaciones previas;
y posee un mayor contenido de energia: el poder calorifico inferior de un alcohol
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aumenta con el nimero de dtomos de carbono, y el n-butanol, siendo un alcohol
de cuatro carbonos, duplica el nimero de carbonos del etanol y contiene 25%
mas de energia (Tabla 1.2). [2] [5]

Por otro lado, el biobutanol, en mezcla con el biodiesel, podria desarrollar un
papel importante. La mayor parte de las propiedades de los combustibles de
biodiesel son comparables a los de combustible diésel, a excepcién del punto de
enturbiamiento y punto de fluidez, que implican un comportamiento pobre de
flujo en frio de este biocombustible. Ademas, la viscosidad del biodiesel es mayor
que la del combustible diésel, la cual afecta a las caracteristicas de pulverizacién
y combustion posterior. Estas propiedades desventajosas del biodiesel se pueden
mejorar mediante su mezcla con etanol con diferentes relaciones volumétricas.
Sin embargo, diversos estudios han demostrado que la solubilidad de las mezclas
diesel-biodiesel-butanol es mayor que la de las mezclas diésel-biodiesel-etanol y
que las mezclas butanol-diésel poseen mas estabilidad que las de etanol-diésel.
Asi, en un amplio rango de condiciones de operacion, la miscibilidad del butanol
con el biodiesel resulta excelente en comparacidon con la del etanol. Adema3s, se
ha probado también que las emisiones de NO, en la combustion del diésel-
biodiesel se reducen considerablemente con un 20% en volumen de butanol en
la mezcla de biodiesel. [6]

Por otro lado, otros alcoholes de 4 carbonos de cadena ramificada, incluyendo el
iso-butanol, el 2-metil-1-butanol y el 3-metil-1-butanol, todos ellos derivados del
n-butanol, tienen mayor octanaje y por lo tanto son buenos candidatos como
aditivos de combustible, pudiendo mejorar asi aun mas sus caracteristicas. [1]

Como resultado, se puede concluir que el butanol tiene unas propiedades
superiores a las de otros biocombustibles.

1.1.3. Produccion de butanol v materias primas

La produccion de butanol se realiza normalmente por el proceso oxo quimico,
donde el propileno reacciona con monéxido de carbono e hidrégeno en
presencia de un catalizador, seguido por la hidrogenacion de los aldehidos
formados hasta conseguirse una mezcla de iso- y n-butanoles. Actualmente, este
proceso se lleva a cabo en la industria petroquimica, a partir del propileno
obtenido como subproducto en la produccién de etileno (cragueo con vapor) y
otras operaciones de refineria.

10
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El butanol puede ser también producido a partir de biomasa (bioquimicamente)
a través de un proceso de fermentacion. En este caso, se habla de biobutanol. [7]

Los procesos de fermentacion para la produccidén de biobutanol se introdujeron
en la década de 1910. La época de la Primera y de la Segunda Guerra Mundial
experimentd el mayor crecimiento de la industria de la fermentacion ABE
(aquella cuyos principales productos son la acetona, el butanol y el etanol) en
Europa y EE.UU., como una fuente de obtencién de la acetona requerida para la
fabricacidon de podlvora para municiones. Ademas, el butanol también era un
excelente disolvente para las lacas de secado rapido utilizadas por la industria del
automovil en EE.UU. Al final de la Segunda Guerra Mundial, en 1945, el 66% del
butanol producido en EE.UU., y una décima parte de la acetona, era mediante la
fermentacion ABE.

Por otro lado, en la antigua URSS, también se implementd la produccién a gran
escala de acetona y butanol a través de la fermentacion ABE desde 1929. Los
principales sustratos empleados eran maiz, trigo y centeno. Hasta finales de
1980, al menos ocho plantas de fermentacion a escala industrial de acetona-
butanol estaban operativas en la antigua URSS. Otros paises, como China, Japdn,
Australia y Sudafrica, también produjeron acetona y butanol a través de procesos
de fermentacion a gran escala. [8]

La mayoria de las plantas de Europa y Estados Unidos cerraron durante la década
de 1960, debido a la incapacidad de competir con los procesos de produccion
quimicos. La melaza, que constituia una de las principales materias primas para
la fermentacion ABE, encontré una salida alternativa como suplemento
alimentario para ganado. En Sudafrica, la fermentacién industrial estuvo
operativa hasta 1982, debido a la abundante oferta de melaza barata y a la
relativamente pequefia cantidad de acetona y butanol disponible procedente de
la industria petroquimica, debido a las restricciones de importacién que sufria el
pais. Sin embargo, severas sequias a partir de 1980 dieron lugar a la escasez de
esta melaza, y, en consecuencia, las plantas existentes tuvieron que ser cerradas.
Las plantas existentes en China (que usaban tecnologia de cultivo continuo) eran
mas pequefias y utilizaban principalmente grano, yuca y melaza como materia
prima, pero la mayoria operaron también hasta la década de 1980. El cierre de
éstas fue causado por el aumento del coste del sustrato y los bajos precios del
crudo de petrdleo. [3] [8]

Sin embargo, durante la Ultima década, el interés por el proceso bioquimico ha
resurgido. El rapido agotamiento de los combustibles fésiles, la creciente
demanda del crudo de petrdleo y la inestabilidad de su precio, ademas de la
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creciente preocupacidon y concienciacion sobre el calentamiento global, ha
renovado el interés en la bioproduccion de butanol y en su uso como
biocombustible alternativo.

El sistema energético mundial todavia se basa en gran medida en los
combustibles fosiles. Como fuente no renovable de energia que son, la
controvertida discusion centrada en la cuestiéon de cuanto tiempo duraran las
reservas de petroleo es actualmente muy frecuente, y el panorama energético
de principios de este siglo viene marcado por este progresivo agotamiento de las
reservas mas accesibles y por un aumento sostenido del precio del petréleo.

Por otro lado, la preocupacion sobre el efecto de las emisiones de gases de
efecto invernadero y su efecto en el clima mundial esta creciendo cada vez mas.
La quema de combustibles fésiles conduce a un dramatico aumento del CO, en la
atmasfera. Esta emision de CO,, sin embargo, podria ser contrarrestada por el
uso de la biomasa renovable como fuente de produccién de biocombustible.
Todo el CO,; liberado se deriva de materia organica y, finalmente, puede ser
recapturado por bacterias y plantas en su crecimiento.

Como el uso del transporte sigue aumentando, especialmente en paises como
China e India, con gran crecimiento demografico, y la sustitucién de motores de
combustion por pilas de combustible todavia puede tardar muchos afios, la
demanda de combustible liquido esta creciendo enormemente. Sin embargo, los
biocombustibles liquidos, es decir, los producidos a partir de biomasa, solo
cubririan una fraccién del total de combustible requerido para satisfacer esta
demanda, debido principalmente a la limitaciéon de tierras de cultivo de tal
biomasa. Aun asi, esta proporcion (para Alemania, se estima que el 25% en 2020)
ayudaria sustancialmente a extender la disponibilidad de petréleo crudo y a
reducir las emisiones de gases de efecto invernadero.

Como consecuencia de todo este panorama, se han llevado a cabo diversas
acciones politicas. La Union Europea, por ejemplo, en la Directiva 2009/28/CE,
establece que el porcentaje de biocarburantes utilizados para el afio 2020 debe
alcanzar un objetivo minimo del 10%. Esto ha de lograrse principalmente
mediante el uso de combustibles mezcla de combustibles fésiles con bioetanol o
biodiesel, o mediante el uso de biodiesel directamente. Sin embargo, estas
sustancias tienen desventajas ya citadas anteriormente, que no contribuyen a
alcanzar estos propositos, y que pueden ser superadas por el uso alternativo del
biobutanol. [2] [29]

12

EjE=Y

«



Sil

ESCUELA DE INGENIERIAS
INDUSTRIALES

Celia Infante Castilla

Grado en Ingenieria Quimica. Trabajo Fin de Grado

1.1.3.1. Sintesis quimica del butanol

La sintesis oxo, la sintesis Reppe y la hidrogenacién de crotonaldehido son los
tres procesos mas importantes en industria quimica para la obtencion del
butanol.

En la sintesis oxo (hidroformilacién), el mondxido de carbono y el hidrégeno (gas
de sintesis) son anadidos a un doble enlace carbono-carbono a alta presion,
utilizando catalizadores de cobalto, rodio o rutenio (Figura 1.2a). En la primera
etapa de reaccién se obtienen mezclas de aldehido, y a continuacion la
hidrogenacion catalitica produce butanol. Dependiendo de las condiciones de
reaccion (presiéon y temperatura), asi como del catalizador, se obtienen
diferentes relaciones de isomeros de butanol. Hasta la década de 1970, se
operaba a una alta presién de 20-30 MPa CO/H, a 100-1802C en presencia de un
catalizador de cobalto. Aproximadamente el 75% del butanol producido era 1-
butanol y el 25% era 2-metil-1-propanol (o isobutanol). En las Ultimas décadas se
han desarrollado nuevos procesos operando a una menor presion, de 1-5 MPa,
con catalizador de rodio, con rendimientos de hasta el 95% de 1-butanol y 5% de
2-metil-1-propanol. En 2010, los mayores productores de butanol mediante este
proceso fueron BASF, Oxea Group y Dow Chemical Company. [9]

En el proceso Reppe, propileno, mondéxido de carbono y agua se hacen

reaccionar a una presion de 0,5-2 MPa y una temperatura de 1002C en presencia
de un catalizador, normalmente sal de amonio terciario o hidruros polinucleares
de carbonilo de hierro (Figura 1.2b). El proceso Reppe produce directamente 1-
butanol y 2-metil-1-propanol a baja temperatura y presion, en una proporcién de
86:14. Sin embargo, el proceso Reppe no ha sido tan exitoso como la sintesis
oxo, a pesar de contar con una proporcién de n-butanol e isobutanol mas
favorable y con unas condiciones de reaccion mas suaves, debido a la cara
tecnologia de proceso necesaria.

Hasta hace unas décadas, la ruta comun para la sintesis de butanol era a partir
de acetaldehido, realizando una hidrogenacién de crotonaldehido (Figura 1.2c).

El proceso consiste en una condensacién alddlica, una deshidratacion y una
hidrogenacion. La condensacion alddlica se realiza a temperatura y presién
ambiente en presencia de catalizadores alcalinos. La deshidratacion es inducida
por la acidificacién mediante acidos acéticos o fosféricos, con la subsiguiente
destilaciéon. La hidrogenacion se lleva a cabo en fase gaseosa o liquida con un
catalizador de cobre. A partir de 1350 kg de acetaldehido, se pueden obtener
cerca de 1000 kg de 1-butanol. Aunque rara vez se utiliza hoy en dia, este
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proceso podria volver a ser importante en el futuro, puesto que mientras los
otros procesos se basan por completo en el petréleo, el proceso de
hidrogenacion de crotonaldehido proporciona una ruta alternativa a partir de
etanol, que puede ser producido a su vez a partir de biomasa. En este caso, el
etanol se deshidrogena para formar el acetaldehido a partir del cual la sintesis
continuaria. [1] [9]

Catalyst CH,CHCHO
a CH,CH=CH, =—— CH,CH,CH,CHO |

COM, CH,
|—~ CH,CH,CH,CH,0H

Catalync
Hydrogenation

Catalyst CH,CHCH,OH
b CH,CH=CH, === CH.CH,CH.CH,OH + | + 2C0,
COM0 CH,
Aldel
Condensation Detrydration

C 2CH,CHO == CH,CH(OH)CH,CHO ==+ CH.CH=CHCHO + H,0

Hydrogenation

CH,CH,CH,CH,0H

Figura 1.2. Sintesis quimica del butanol: a) Sintesis Oxo, b) Proceso Reppe, c)
Hidrogenacidn de cronotaldehido. [1]

La mayor parte del butanol producido actualmente es derivado de una ruta
petroquimica basada en la sintesis oxo del propileno: el propileno se
hidroformila a butiraldehido (proceso oxo) en presencia de un catalizador
homogéneo a base de rodio (similar al catalizador de Wilkinson), y a
continuacion el butiraldehido se hidrogena para producir n-butanol. Se requiere
una gran cantidad de energia para reformar el gas natural (metano) con vapor de
agua a 800°C para obtener el denominado gas de sintesis. Ademas, el proceso
oxo, al utilizar monodxido de carbono como materia prima a alta presion, hace
gue el proceso sea muy complicado, lo que implica altos costes y, a menudo, baja
rentabilidad. Los costes de esta produccién sintética del butanol estan
directamente relacionados con el mercado del propileno y, por tanto, son
extremadamente sensibles al precio del crudo de petréleo (Figura 1.3). [3] [10]
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Figura 1.3. Relacion entre el precio del crudo de petréleo y el precio del butanol
sintético en China durante el afio 2010. [3]

1.1.3.2. Obtencidén bioquimica del butanol

1.1.3.2.1. Fermentacion ABE para la obtencién de biobutanol

El 1-butanol renovable se produce a partir de la fermentacion de carbohidratos
en un proceso referido a menudo como fermentacién ABE, puesto que sus
principales productos son la acetona, el butanol y el etanol. [3]

El butanol (y la acetona y el etanol) son formados de forma natural por diversas
bacterias del género anaerobio Clostridium. Las bacterias tipo Clostridium
solventogénica pueden utilizar una gran variedad de sustratos, desde
monosacaridos, incluyendo diversas pentosas y hexosas, hasta polisacaridos. [1]

La temperatura 6ptima para la fermentacion ABE mediante Clostridium esta en el
rango 30-402C. La fermentacidn anaerdbica de estos microorganismos consta de
dos etapas: primero la fase acidogénica y, a continuacidn, la fase solventogénica.

En la fase acidogénica, el pH del caldo de fermentacion, inicialmente a 6.8-7,
desciende a 4.5-5, existe un rapido crecimiento de las células, y las bacterias
producen acidos acético y butirico, didxido de carbono (CO;) e hidrégeno (H,) a
partir de azucares. En la fase de solventogénesis, los acidos organicos producidos
en la fase anterior se asimilan y se convierten en acetona, butanol y etanal,
tipicamente en proporcion 3:6:1. Los productos finales de esta fermentacién son,
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generalmente, acetona, butanol, etanol, acido acético, acido butirico, hidrégeno
y didxido de carbono. [8]

Dentro del género Clostridium, los microorganismos Clostridium acetobutylicum
y Clostridium beijerinckii son reconocidos como productores de altas tasas de
butanol. La fermentaciéon ABE mediante Clostridium tiene la ventaja afiadida
sobre muchos otros cultivos de que puede utilizar tanto pentosas como hexosas,
y ambos azucares pueden ser liberados a partir de residuos lignoceluldsicos
después de un pretratamiento e hidrdlisis de la biomasa, para producir ABE de
segunda generacion. El uso eficiente del contenido de azucar de la biomasa
lighoceluldsica es, por tanto, la clave para la viabilidad econdémica de la
produccién de biocombustibles. [11]

Los sustratos mas comunmente considerados para cultivos de Clostridium
incluyen un amplio rango de materias primas: desde biomasa fibrosa que
contiene hemicelulosa y celulosa (por ejemplo, paja de trigo o paja de arroz), y
que producird biobutanol denominado de segunda generacién, hasta biomasa
que contiene almidén (maiz molido, filtrado de suero de leche...), y frutas y
verduras que contienen fructosa, glucosa, xilosa..., que produciran biobutanol
denominado de primera generacion. [8]

A continuacion (Tabla 1.3) se presenta una relacion de las producciones finales
de disolventes conseguidas a partir de la fermentacion mediante Clostridium
beijerinckii de diferentes materias primas [5].

Sustratos de fermentacion

Parametro de Almidén  Melazas Residuos Paja de

fermentacion Glucosa de maiz  desoja agricolas Cacahuetes trigo
Acetona (g/L) 4,3 7,7 4,2 4,8 5,7 2,2
Butanol (g/L) 19,6 15,8 18,3 9,8 15,7 8,8
Etanol (g/L) 0,3 1,2 0,3 0,2 0,3 0,8
ABE total (g/L) 24,2 24,7 22,8 14,8 21,7 11,8
:)gr/o(f_”hc)t)'v'dad ABE 1 034 0,34 0,19 0,22 0,2 0,16

Tabla 1.3. Produccidn de biobutanol a partir de diferentes sustratos mediante C.
beijerinckii. [5]

16

S{E=R

«



Sil

ESCUELA DE INGENIERIAS
INDUSTRIALES

Celia Infante Castilla

Grado en Ingenieria Quimica. Trabajo Fin de Grado

Como puede observarse, las materias primas evaluadas comprenden desde
azUcares simples (glucosa) hasta materia agricola lignoceluldsica (paja de trigo y
residuos agricolas), evaludandose también cultivos ricos en almidon de facil
fermentacion, como es el almidon de maiz, y residuos procedentes de la
produccion de alimentos, como son las melazas de soja. En todos los casos, se
observa que el butanol es el principal producto obtenido, con concentraciones
que van desde 8,8 g/L para la paja de trigo hasta 19,6 g/L para la glucosa. Las
concentraciones de acetona obtenidas van desde 2,2 g/L para la paja de trigo
hasta 7,7 g/L para el almidén de maiz. Respecto a la produccion total de
disolventes se observa que la mayor concentracion de ABE se obtiene utilizando
como sustrato de fermentacién (materia prima) almidén de maiz (24,7 g/L), y la
menor utilizando como sustrato paja de trigo (11,8 g/L).

1.1.3.2.2. Produccion de biobutanol de Primera y Segunda Generacion

El biobutanol de primera generacidn requiere un proceso relativamente simple

para ser producido por la fermentacion de mayoritariamente hexosas. Estos
azlcares se obtienen mediante la hidrdlisis de cultivos ricos en almidén como el
maiz, el trigo, el arroz y la yuca. En primer lugar, las materias primas (granos)
generalmente se hidrolizan en dextrosa, que puede ser posteriormente
bioconvertida en glucosa mediante la enzima glucoamilasa. Se ha demostrado
que la produccién de biobutanol de primera generacidon se puede lograr con
rendimientos significativamente altos. La Tabla 1.4 muestra los diferentes tipos
de materia prima para la produccion de biobutanol de primera generacion, los
diversos microorganismos utilizados y sus condiciones de fermentacién vy
rendimientos del producto. [12]
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Materia Condiciones de
prima de .. Especie de Rendimiento | Productividad | Productos de
fermentacion (T e .,
12 Clostridium g/L (g/(L-h)) fermentacién
.. en 2Cy pH)

Generacion
Almiddn de
yuca 37y5 C. beijerinckii 6,66 0,96 Butanol
Glucosa 37 y superior a4 | C. acetobutylicum Butanol
Harina de
yuca 37y4 C. acetobutylicum |574,3 0,13 ABE
Aceite de
palma 37y6 C. acetobutylicum |14,4 0,76 Butanol
Harina de Acetonay
maiz 37y6 C. beijerinckii 26 butanol

«

Tabla 1.4. Ejemplos de biomasa utilizada en la produccion de biobutanol de
primera generacion. [12]

En todos los casos, se observa que el butanol es el principal producto de
fermentacion obtenido. El mayor rendimiento de productos de fermentacion se
obtiene con la harina de yuca como materia prima (574 g/L), pero, sin embargo,
las productividades obtenidas con el almidén de yuca (0,96 g/L-h) y con el aceite
de palma (0,76 g/L-h) como materias primas son superiores a la productividad
con la harina de yuca (0,13 g/L-h)

El biobutanol de segunda generacion es producido a partir de diferentes residuos

agricolas y parte de la biomasa de plantas vegetales no comestibles (por
Esta
lignoceluldsica estd asociada con un bajo coste y gran abundancia, y por lo

ejemplo, pastos, darboles y cultivos energéticos). materia prima
general implica bajas cantidades de emisiones de gases de efecto invernadero,

por lo tanto constituye precursores ideales para producir biocombustibles.

Los biocombustibles liquidos de segunda generacién se producen generalmente

mediante dos enfoques fundamentalmente diferentes, el procesamiento
bioldgico y/o el termoquimico, debido a la complejidad estructural de la materia

prima de la que se parte.

La eficacia de la hidrdlisis de la hemicelulosa y celulosa de la biomasa es un
factor importante en el proceso. Las fracciones hidrolizadas de la celulosa se
componen principalmente de hexosas (glucosa, fructosa, manosa y sacarosa),

18



Sil

ESCUELA DE INGENIERIAS
INDUSTRIALES

Celia Infante Castilla

Grado en Ingenieria Quimica. Trabajo Fin de Grado

gue son completamente consumidas durante la fermentacidon; mientras que la
hidrdlisis de la hemicelulosa produce pentosas (xilosa, galactosa, arabinosa y
rafinosa), que se consumen sélo parcialmente.

La Tabla 1.5 recoge algunos de los diferentes tipos de biomasa usada para la
produccion de biobutanol de segunda generacién, las correspondientes cepas de
bacterias Clostridium que lo permiten, y las condiciones de fermentacion y
rendimientos del producto. [12]

S{E=R

Materia prima Condiciones de .
., Especie de . Productos de
de 22 fermentacion (T en .y Rendimientos .,
., Clostridium fermentacion
Generacion oCy pH)
g/l |glg

Liquido de
ensilado de
cebada 37y6.5 C. acetobutylicum |9 0,18 |ABE
Glicerol 37 y superior a 6.5 |C. acetobutylicum |13,57 Butanol
Paja de arroz 37y6.7 C. sporogenes 5,52 Butanol
Aceite de tronco
de palma 37y6 C. beijerinckii 10 0,41 |Butanol
Celulosa cruda 37y6.7 C. acetobutylicum |26 0,33 | Butanol
Desperdicios de
frutas 30y 6 C. acetobutylicum |21,56 |0,42 |ABE

Tabla 1.5. Ejemplos de biomasa utilizada en la produccion

de biobutanol de

segunda generacion. [12]

En todos los casos, se observa que el butanol es el principal producto de
fermentacion obtenido. EI mayor rendimiento corresponde a celulosa cruda (26
g/L), siendo también un valor alto de rendimiento el conseguido con residuos de
frutas como materia prima (21,56 g/L).

Puesto que la gama de materias primas a partir de las cuales se puede producir
biobutanol es amplia, al seleccionar la materia prima para un proceso a escala
industrial, deben tenerse en cuenta diversos factores como son: 1) suministro
abundante, 2) precio bajo, 3) costes de transporte razonables y 4) facilidad de
bioconversion de la materia prima. La melaza, la patata, el maiz y otros
materiales ricos en almiddén, asi como la yuca, han sido hasta el momento las
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principales materias primas utilizadas en la produccién a escala industrial de
biobutanol (biobutanol de primera generacion).

Sin embargo, la investigacion y el desarrollo de procesos bioquimicos desde 1990
esta en continuo crecimiento, y cada vez mas materias primas son utilizadas. El
interés actual se centra principalmente en los residuos no comestibles y en los
subproductos de la industria agricola y agroalimentaria, es decir, en la obtencion
de biobutanol de segunda generacién, pues es deseable en términos de
eficiencia de recursos y minimizacion de residuos. [7]

1.1.3.2.3. Etapas en la produccion del biobutanol

Los principales pasos en la produccidon de biobutanol se ilustran a modo de
resumen en la Figura 1.7. Como se puede observar, ademas de la etapa de
fermentacion ABE explicada anteriormente, que constituye el nucleo del
proceso, son necesarias otras etapas, que cobran gran importancia, como son la
etapa de pretratamiento y la de hidrdlisis (previas a la fermentacién) y la de
separacion y purificacién de los productos (posterior a la fermentacion).

r g
Feedstocks ]—p Upstream ABE- fermentation Fermentation \\
L L processing : products
: : | Acstone
cgucul‘rm‘al 1'651(11165\ Pretreatment Batch I Butancl l
or by-products methods Fed-Batch I utano |
Crop biomass Biological Continuous I AEﬂl_“mOl_ : |
Non-edible crop Chemical Extractive | (« C?“? ac1.(7) I T
; Phvsizal Flash (Butyric acid) lansportation
biomass YS1g as | onses: CO. 1. fuel
Wood-based biomass Physico-chemical Two-stage X i o P Use as solvent
Industrial by- h.muoblhzed cells diluent or
products Hydrolysis Simultaneously PR
L ) i B ) Downstream additive
Municipal solid or Enzymatic saccharification & s Platform
biodegradable Dilute acid fermentation(SSF) processing com 1011111
waste Concentrated acid Use of E.coli or Adsorption :
T other nero- Distillation
;. Detoxification ‘I \  organisms / Gas stripping
Sustainability || ! Adsorption i Liquid-liquid
1 12 1 2 x
indicators i Enzymatic ! -extraction
i Bvaporation ! A
Econonue, : Extrachon ! Pe1at1ant101‘1
environmental - ! Pervaporation
EHvironme i lon exchange i
and social i resins ;

indicators

QSMOSLS /

Figura 1.7. Etapas en el proceso de produccion del biobutanol. [7]
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En general, los materiales no celulésicos, tales como el almidon, requieren una
etapa de hidrdlisis dcida o enzimatica antes de la fermentacién. Sin embargo, la
materia prima lignoceluldsica requiere un pretratamiento adicional antes las
etapas de hidrodlisis y fermentacion. Esto es debido a la estructura compleja de la
lighocelulosa, que dificulta el acceso a las enzimas, debido a la proteccidon que
ejerce la lignina y la cristalinidad de celulosa. [13]

La Figura 1.8 presenta varias rutas de obtencion de biobutanol, en funcién del
tipo de materia prima del que se parta:

’—b Acetone as byproduct

— ABE Fermentation =——p BIOBUTANOL

Sugars =% Ethanol Fermentation
Starches Enzymatic conversion Guerbet Catalysis =~ ——*
to Cg sugars I—D 2-stage Fermentation ~—— BIOBUTANOL
Whole >
Grain Grinding, hydrolysis and 1 I—b E. Coli Fermentation ~———*
saccharification to C, sugars |

Acid or enzyme

Cellulose ————— Saccharification =~ ——
BIOMASS —’{ “"’dm"f's"f‘d
Ac
Hemicellulose _fodorenzyme Saccharification —=——————

hydrolysis

o Catalytic
Gasification ——— Synthesis Gag =————————— Butanol
conversion

Figura 1.8. Rutas de obtencién de biobutanol en funcién del tipo de materia
prima. [7]

A continuacion se presenta una breve descripcion de las etapas de
pretratamiento e hidrdlisis, etapas indispensables cuando se trabaja con materia
prima lignoceluldsica, (obtencién del denominado biobutanol de segunda
generacion), y de la etapa de recuperacién de los productos:
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Pretratamiento

El objetivo del pretratamiento es alterar la estructura de la biomasa
lignoceluldsica para mejorar la capacidad de formar azucares en la hidrélisis. Esto
se consigue “rompiendo” las estructuras de la lignina y la hemicelulosa y/o
aumentando la porosidad de la biomasa. Esto ultimo se lleva a cabo mediante la
reduccion de la cristalinidad de la celulosa o0 mediante el aumento de la fraccién
de celulosa amorfa, que es la mas adecuada para la accién enzimatica en la
hidrdlisis. Es crucial que el método de pretratamiento seleccionado sea eficiente,
ya que es una de las etapas mads costosas del proceso de conversion de la
biomasa en azucares fermentables. El pretratamiento debe mejorar el
rendimiento de la formacion de azucares fermentables, a la vez que evitar la
degradacion o la pérdida de los hidratos de carbono y la formacién de
inhibidores de la hidrdlisis y fermentacién posteriores. Para ello, se han
desarrollado varias combinaciones de métodos fisicos, quimico-fisicos, quimicos
y bioldgicos.

Los pretratamientos con amoniaco, acido diluido, cal, agua caliente y explosion
de vapor estan considerados como los métodos mas eficaces. Cada método
posee sus caracteristicas y, en funcidn de la materia prima, son mas adecuados
unos u otros. [13]

Hidrolisis

La etapa de hidrdlisis es indispensable para la liberacion de los azucares
monoméricos necesarios para la fermentacion. La hidrdlisis se lleva a cabo por
tratamientos acidos o enzimaticos, o una combinacion de ambos.

La hidrdlisis acida se lleva a cabo principalmente con disoluciones diluidas o
concentradas de acido sulfurico o clorhidrico. La hidrélisis con acido diluido
(concentracion de acido de 0,5-5% en peso) opera a altas presiones (alrededor
de 1 MPa), a temperaturas de 120-1602C y en lotes con alta carga de sélidos (10-
40% en peso del sustrato seco/mezcla de reaccion), o en procesos continuos a
temperaturas de 160-2002C con bajo contenido en sélidos (carga de 5-10% en
peso). Las hidrdlisis de acido concentrado (concentracion de acido de 10-30% en
peso) operan a bajas temperaturas, tales como 409C, y los rendimientos de
azucares son generalmente mas altos en comparacion con la hidrélisis acida
diluida.
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La hidrdlisis enzimatica de la biomasa lignoceluldsica se realiza mediante las
enzimas hemicelulasa y celulasa (enzimas glucésido hidrolasas). Estas enzimas
son catalizadores naturales altamente especificos obtenidos a partir de por
ejemplo, hongos de pudricion. Se suelen utilizar tres tipos de celulasas en la
hidrdlisis:  endoglucanasas, exoglucanasas, también conocidas como
celobiohidrolasas, y B-glucosidasas.

Los principales factores que afectan a la hidrdlisis enzimatica son la calidad y la
concentracién del sustrato, el pretratamiento previo, la carga enzimatica, la
actividad de las enzimas y las condiciones de hidrdlisis, incluyendo pH,
temperatura y ratio de mezcla de las enzimas. Una alta concentracion de
celulosa y/o hemicelulosa puede obstaculizar la transferencia de masa vy la
mezcla, inhibiendo la actividad enzimatica y de ese modo disminuyendo la
velocidad de la hidrdlisis. [13]

Recuperacion de disolventes

El alto coste que implica la recuperacién de los productos de la fermentacién ABE
es otro de los problemas en la produccion de biobutanol. Ademas del proceso de
destilacidn tradicional, en los ultimos afios se estan desarrollando otros procesos
como la pervaporacion, la adsorcidn, la extraccion liquido-liquido, la extraccién
de gas, y la 6smosis inversa para mejorar la recuperacion de los productos y
reducir los costes en esta etapa de separacion y purificacion. El proceso
tradicional de recuperacion de los productos, empleando torres de destilacion,
implica un alto coste de operacion debido a la baja concentracién de butanol en
el caldo de fermentacién. Para solucionar este problema, se estan investigando
sistemas de recuperacion in situ. Desde el punto de vista econdmico, la 6smosis
inversa es el proceso mas preferible. Sin embargo, tiene desventajas de
obstruccion o ensuciamiento de la membrana. En contraste, la extraccion
liquido-liquido tiene una alta capacidad y selectividad, pero puede resultar una
operacion excesivamente cara. Por lo tanto, existen ventajas y desventajas para
el uso de cada uno de los diversos sistemas de recuperacidon, que necesitan ser
detalladamente evaluados, con el fin de escoger el éptimo para cada proceso. [5]
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1.1.3.2.4. Panorama actual de produccion de biobutanol

Las industrias estan mostrando un creciente interés en la produccion de
biobutanol: un importante nimero de companias estd investigando nuevas
alternativas a la fermentacion tradicional ABE que permita su produccion a
escala industrial, siendo las lideres, en cuanto a desarrollo de tecnologia en esta
area, las empresas Gevo y Butamax.

En mayo de 2012, Gevo comenzo su produccidn en la primera planta a escala
comercial de biobutanol del mundo, desarrollada mediante la conversién de una
antigua planta de produccidon etanol a partir de maiz situada en Luverne,
Minnesota. En junio de 2014, la compainia comenzd la produccion paralela de
bioetanol y biobutanol, con un reactor de fermentaciéon dedicado a biobutanol y
tres dedicados a bioetanol. A finales de este mismo afo, la compafiia producia
entre 50.000 y 100.000 galones al mes de isobutanol, y la sociedad informo de
que se estaba acercando a la eficiencia requerida para la operacion comercial. El
biobutanol que producen actualmente a escala comercial es biobutanol de
primera generacion, puesto que la materia prima de la que parten es maiz, al
igual que para la produccién de bioetanol.

Las empresas DuPont y BP (conjuntamente llamadas Butamax, en el proyecto de
desarrollo de biocombustibles, desde el afio 2006) inauguraron su primera
instalacion de produccion de biobutanol a escala comercial en 2013 en Estados
Unidos. Esta fue también resultado de una modernizacién de la planta de etanol
situada en Lamberton, Minnesota, para la produccion de biobutanol de primera
generacion. En agosto de 2014, se termind de completar la primera fase de la
reconversion, con la implementacion de una tecnologia patentada por Butamax
que extrae el aceite del maiz y prepara un puré de maiz para su posterior
fermentacion y produccion de biobutanol de primera generacion.

En Reino Unido, la compafiia Green Biologics Ltd publicé en 2007 una tecnologia
patentada de hidrélisis para ser integrada en el proceso de fermentacién de
biocombustibles para reducir la cantidad de materia prima y el coste de
fabricacion. La empresa trabaja en avances de la fermentacidon en continuo y en
la integracion de los procesos para reducir los costes. En enero de 2015, anuncid
la adquisicion y conversién de una planta de produccién de bioetanol con sede
en Little Falls, Minnesota. Inicialmente, la instalacidon ha continuado produciendo
etanol de primera generacién a partir de maiz, y se pretende iniciar la
produccién de n-butanol y acetona en 2016.
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Cobalt Technologies y Abengoa son también compafias punteras en la
investigacion y desarrollo de tecnologias de produccion de biobutanol.

En 2013, Cobalt anuncié la creacidon de una planta piloto de produccion de
biobutanol de segunda generacion a partir de pasto varilla, una especie de planta
herbacea perteneciente a la familia de las podceas que en los Ultimos afios esta
ganando terreno como cultivo de biomasa.

Por otro lado, Abengoa ha desarrollado y patentado catalizadores que permiten
la fabricacion de biobutanol competitivo. En noviembre de 2013, anuncié que
habia producido con éxito butanol del 99,8% de pureza a escala piloto en sus
instalaciones de produccién industrial de bioetanol en York (Nebraska, EE.UU.), y
gue planeaba comenzar la produccion a escala comercial de butanol en 2015. Sus
avances desarrollados en este campo permiten que tal planta de biobutanol se
construya como un "afadido" sus plantas de etanol comercial de segunda
generacion existentes, que en Espaia son tres, situadas en Cartagena, Corufia y
Salamanca, y que usan como materia prima paja de cereal. [13] [14] [15]
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1.2. La pulpa de remolacha como materia prima para la
produccion de biobutanol

Como se ha explicado anteriormente, uno de los sustratos alternativos para la
fermentacion es la biomasa lignoceluldsica, y el biobutanol obtenido es
denominado biobutanol de segunda generacion. Al ser muy abundante y
renovable, esta fuente ofrece una gran promesa para la mejora de la economia
de la fermentacién ABE. Sin embargo, la eficacia de la hidrdlisis de la
hemicelulosa y celulosa de la biomasa es un factor clave. Los hidrolizados de las
fracciones celulésicas se componen principalmente de hexosas (glucosa,
fructosa, manosa y sacarosa) y de pentosas (xilosa, galactosa, arabinosa vy
rafinosa). [8]

La pulpa de remolacha (sugar beet pulp, SBP) es un importante subproducto de
la industria azucarera. En Estados Unidos se producen mas de 1 millén de
toneladas secas de pulpa de remolacha, y en paises de la Union Europea cerca de
5 millones. [16]

El proceso industrial de obtencion del azucar a partir de la remolacha azucarera
consta, en términos generales, de 6 etapas: lavado, cortado, difusion,
depuracion, purificacién y cristalizacion.

En este proceso, la remolacha, tras ser lavada con agua y cortada en finas tiras,
denominadas cosetas, en las dos primeras etapas, es sometida, en la etapa de
difusidon, a una operacién de extraccion del azucar en agua caliente. De esta
etapa se obtiene por un lado el jugo de difusién, rico en azucares, y por otro lado
la pulpa de remolacha. Esta pulpa agotada, que sale muy humeda de la difusién,
se prensa, se seca Yy, normalmente, se conforma en pellets, para facilitar asi su
conservacién, almacenaje y transporte. El jugo de difusion, por otro lado, pasa a
una etapa de depuracion, y el jugo depurado, con una concentracion en torno al
15% en sacarosa, es transformado hasta la obtencidon de un jarabe concentrado
al 70%, mediante un proceso de evaporacion multiefecto. Por ultimo, se produce
la cristalizacién del azucar, donde se concentra el jarabe hasta alcanzar la
sobresaturacion y conseguir que cristalice la sacarosa. De esta operacion se
obtiene una mezcla de cristales y mieles, denominada masa cocida. Esta se envia
a las centrifugas donde se produce la separacién de la sacarosa cristalizada que
constituye el azlicar comercial. [17]

La pulpa de remolacha, obtenida en la etapa de difusidn, es un residuo rico en
celulosa digerible y azucares solubles, y se utiliza generalmente en Ila
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alimentacion de los rumiantes, capaces de digerir la celulosa. Con este fin, suele
ser utilizada como una pasta rica en agua con un 15-20% de materia seca y que
debe ser en general ensilada, o como pulpa desecada envasada en "tortas" que
luego pueden ser incorporadas a los piensos compuestos.

La pulpa de remolacha contiene un 20-25% de celulosa, un 25-36% de
hemicelulosa (principalmente arabinanos), un 20-25% de pectina, un 10-15% de
proteinas y un 1-2% de lignina (en base seca).

En los Ultimos afos, debido a su alto contenido en hidratos de carbono, la pulpa
de remolacha azucarera ha sido utilizada también para la extraccién de pectina,
para la hidrélisis enzimatica a acido galacturdnico y arabinosa, y para la digestién
anaerobia para la produccion de metano y la fermentacion a etanol. [16]

Debido a su composicion en azucares fermentables, la pulpa de remolacha
azucarera ha sido investigada como materia prima prometedora para la
fermentacion ABE mediante Clostridium beijerinckii. [16]

La transformacion de la pulpa de remolacha azucarera de biobutanol requiere
técnicas de pretratamiento e hidrdlisis enzimatica para alterar la estructura y
liberar azlucares simples, que pueden ser utilizados como sustrato para la
produccién de biocombustibles a través de la fermentacion. Debido al bajo
contenido de lignina de la pulpa de remolacha, no se requieren complejos
pretratamientos como los usados convencionalmente con la materia
lighoceluldsica (generalmente la explosion de vapor) y se prefieren procesos de
autohidrdlisis a baja temperatura. Por otra parte, es necesario el uso de un céctel
de enzimas para liberar azicares monomeéricos, con el fin de obtener un medio
de fermentacidn con un alto nivel de azlcares simples. [16]
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2. OBJETIVO
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El principal objetivo del presente Trabajo de Fin de Grado es realizar una
simulacién del proceso de obtencion de biobutanol a partir de pulpa de
remolacha utilizando el software de simulacién de procesos Aspen Plus®, de
forma que se consideren las principales etapas del mismo, esto es, las etapas de
pretratamiento de la materia prima, hidrdlisis enzimatica, fermentacion de
hidrolizados y separacion y recuperacion de los productos de la fermentacion
ABE.

Para alcanzar este objetivo global, se plantean los siguientes objetivos parciales:

e Construir el diagrama de flujo de proceso en Aspen Plus.

e Implementar en Aspen Plus® las caracteristicas y propiedades de la
materia prima (pulpa de remolacha), definir componentes y establecer
propiedades de corrientes solidas, liquidas y en fase vapor.

e Seleccionar condiciones de operacidn de proceso.

e Implementar en la simulacidn los datos obtenidos en ensayos realizados
previamente a escala de laboratorio que proporcionaron resultados
optimos de rendimientos y conversiones de proceso relativos a las etapas
de pretratamiento, hidrdlisis enzimatica y fermentacién mediante
Clostridium beijerinckii.

e Analizar la configuracién de la seccion de separacion y recuperacion de
productos mediante destilacion utilizando Aspen Plus® como
herramienta, teniendo como prioridad en el disefio maximizar la
recuperaciéon de los productos de fermentacion, esto es, de butanol y
acetona.

e Simular el diagrama de flujo del proceso de produccion de biobutanol con
Aspen Plus® en estado estacionario, para calcular balances de materia y
de energia del proceso global, con el fin de estimar el rendimiento de
produccién de disolventes organicos a partir de pulpa de remolacha,
identificar aquellas etapas que implican mayores consumos materiales y
energéticos (electricidad, agua de refrigeracion, vapor) y establecer que
unidades producen mayores flujos de efluentes residuales.

e Realizar un andlisis econdmico preliminar del proceso con Aspen Plus®,
gue incluya resultados de costes de equipos, costes de utilities, costes de
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instalacion y costes de operacidn, y conocer las etapas y equipos que
implican mayores costes.

La simulacion del proceso de producciéon de biobutanol proporcionara datos de
flujos materiales y energéticos en estado estacionario que permitiran realizar
una estimacion técnica y econdmica preliminar del proceso y de su potencial

escalado.

32

S{E=R

«



Sil

ESCUELA DE INGENIERIAS
INDUSTRIALES

Celia Infante Castilla

Grado en Ingenieria Quimica. Trabajo Fin de Grado

3. BASES DE DISENO
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3.1. Seccion de fermentacion: resultados experimentales
previos

Con el objetivo de obtener los pardmetros necesarios para llevar a cabo la
simulacién del proceso de obtenciéon de biobutanol a partir de pulpa de
remolacha, como por ejemplo los rendimientos y conversiones de las reacciones
presentes en las etapas de pretratamiento, hidrdlisis enzimatica y fermentacién
de azucares, se llevaron a cabo una serie de ensayos en el laboratorio.

En estos ensayos, la pulpa de remolacha azucarera (SBP) fue investigada como
materia prima para la fermentacién ABE mediante Clostridium beijerinckii [16].
Las etapas llevadas a cabo fueron el pretratamiento de la materia prima, la
hidrdlisis enzimdtica y la fermentacidon. En la etapa de pretratamiento se
evaluaron diferentes procesos, asi como en la hidrélisis enzimatica se evaluaron
diferentes cargas de sélido. Ademas, se llevd a cabo una caracterizacion tanto de
la materia prima sin pretratar como de la materia prima pretratada.

Los resultados experimentales obtenidos constituyen el punto de partida y la
base del presente proyecto. Por ello, a continuacién, se exponen de manera
resumida los principales resultados obtenidos en las diferentes etapas que
comprenden el proceso de obtencion de biobutanol a partir de pulpa de
remolacha. La descripcidn detallada de todos los ensayos realizados, asi como los
resultados, fueron publicados en la revista cientifica Bioresource Technology en
el afio 2015 bajo el titulo "Efficient acetone—butanol-ethanol production by
Clostridium beijerinckii from sugar beet pulp" [16]. La publicacion se puede
consultar en el Anexo |I.

3.1.1. Caracterizacion de la materia prima

El tipo de materia prima y la composicion pueden tener impactos significativos
en el disefio general del proceso y en su economia y puede influir en el disefio de
componentes clave del proceso, como por ejemplo la seleccién del reactor de
pretratamiento. La composicidn inicial de la materia prima, desde la perspectiva
de sus potenciales azlucares, afecta directamente al rendimiento ABE (acetona-
butanol-etanol) del proceso.
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La materia prima utilizada para este proceso fue la pulpa de remolacha, que es
un subproducto de la industria azucarera rico en celulosa digerible y azlcares

solubles.

Figura 3.1. Aspecto de la pulpa de remolacha azucarera.

La composicion de la pulpa de remolacha puede variar en funciéon de diversos
factores tales como la variedad de la remolacha azucarera, la region donde se
cultivo, el clima, el tipo de suelo, las practicas de fertilizacidon, las practicas de
cosecha y almacenamiento, el tiempo de almacenamiento, etc.

Se realizé la caracterizacién de la materia prima inicial, esto es, de la pulpa de
remolacha, siguiendo los Procedimientos Analiticos de Laboratorio de analisis del
National Renewable Energy Laboratory (NREL) (LAP - 002, LAP - 003, LAP - 004,
LAP - 017, LAP - 019) para la determinacion de sélidos totales, extractivos,
hidratos de carbono, lignina insoluble en acido (AIL), lignina soluble en acido
(ASL) y cenizas en la biomasa [18]. La proteina cruda fue calculada como
contenido en N x 6.25, siendo N el nitrégeno Kjeldahl. El contenido en pectina se
determiné mediante el método colorimétrico utilizando el acido galacturénico
como estandar [19].

La Tabla 3.1 muestra los resultados de la caracterizacion de la pulpa de
remolacha sin pretratar (SBP).
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Caracterizacion de la pulpa de
remolacha
SBP (% MS)
Glucanos 20,34
Xilanos 1,73
Arabinanos 21,81
Galactanos 9,54
Mananos 0,62
Pectinas 27,34
AlL 1,93
ASL 0,03
Proteinas 7,36
Cenizas 3,41
Otros 5,90

Tabla 3.1. Caracterizacion de la pulpa de remolacha sin pretratar [16].

3.1.2. Pretratamiento térmico

Se sometidé la pulpa de remolacha a diferentes tipos de pretratamiento con el
objeto de facilitar su posterior hidrolisis enzimatica y de este modo aumentar la
concentracion de azucares en el medio de fermentacion.

Se evaluaron tres pretratamientos diferentes: un pretratamiento con acido
sulfarico al 0,66% (A), siendo el pH de los ensayos inferior a 1, un pretratamiento
afiadiendo 4cido sulfurico concentrado hasta alcanzar un pH alrededor de 4 (B), y
un pretratamiento hidrotérmico (C), siendo el pH de los ensayos en este ultimo
pretratamiento de 4.8-5. La pulpa se habia secado anteriormente en una estufa a
36°C. En todos los casos, el pretratamiento se llevd a cabo en botellas de vidrio
de 500 mL en autoclave.

Las condiciones en todos los casos fueron las mismas:

Temperatura: 120°C
Tiempo: 5 min
Carga de sélido: 6% en masa de materia seca (MS)
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Figura 3.2. Ensayos de pretratamiento hidrotérmico de pulpa de remolacha tras
ser sacados del autoclave.

La Tabla 3.2 muestra los resultados de la caracterizacidon del material resultante
de los pretratamientos A, B y C. Todos los resultados se expresan en porcentaje
en masa de materia seca (MS). La caracterizaciéon de esta materia se realizd
siguiendo los mismos procedimientos analiticos que para la caracterizacién de la
materia prima inicial, descritos en el apartado anterior.

Caracterizacion de la pulpa de remolacha pretratada
A (%MS) B (%MS) C (%MS)
Glucanos 34,39 23,76 22,50
Xilanos 3,01 0,31 0,46
Arabinanos 6,07 21,57 21,20
Galactanos 3,58 9,02 8,47
Mananos 1,45 1,09 0,68
Pectinas 22,85 21,12 18,94
AlL 9,59 4,24 6,25
ASL 0,02 0,03 0,03
Proteinas 9,80 8,14 8,22
Cenizas 3,51 4,22 7,15
Otros 5,73 6,50 6,10

Tabla 3.2. Caracterizacion de la pulpa de remolacha pretratada [16].
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Dependiendo del tipo de pretratamiento, la recuperacion de pulpa con respecto
a la materia inicial fue diferente, asi como la composicién del liquido de

pretratamiento (Tabla 3.3 y Tabla 3.4):

Recuperacion fase sélida (%)

A B
38,6 86,1

C
85,3

Tabla 3.3. Recuperacién de sdlidos para los distintos pretratamientos [16].

Composicion del liquido de pretratamiento (g/100 g SBP)
A B C
Glucosa 5,1 1,1 0,3
Fructosa 5,4 1,0 0,3
Arabinosa 15,8 0,4 0,3
Acido acético 1,7 0,1 0,1
Acido galacturénico 3,3 0,3 0,1
HMF 0,1 0,1 0,0

Tabla 3.4. Composicidon del liquido del pretratamiento para los distintos

pretratamientos [16]. HMF: 5-hidroximetilfurfural

Se puede observar que para el pretratamiento A la pérdida de sélido esta por
encima del 60% y que en el liquido de pretratamiento aparecen elevadas
concentraciones de azucares, no pudiéndose utilizar en etapas posteriores
debido a su pH (extremadamente bajo debido al acido sulfurico al 0,66%). En los
otros pretratamientos, la pérdida de materia sélida (en torno al 15%) vy la
concentraciéon de azucares es notablemente inferior, pudiéndose emplear en

este caso el liquido en la hidrdlisis enzimatica posterior.
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3.1.3. Hidrolisis enzimatica

La hidrélisis enzimatica se llevd a cabo con tres cargas de sélido diferentes (5, 7,5
y 10%), y se utiliz6 como céctel enzimatico una mezcla de celulasas, B-
glucosidasas y pectinasas. Los ensayos se llevaron a cabo en Erlenmeyer de 150
mL en incubadores orbitales. Para la pulpa pretratada mediante acido sulfurico al
0,66% (pretratamiento A), los ensayos se realizaron con agua destilada, puesto
que el liquido de pretratamiento posee su pH extremadamente bajo. En el caso
de los pretratamientos B y C, todos los ensayos se llevaron a cabo haciendo uso
del liquido obtenido tras el pretratamiento. El pH de todos los ensayos fue
ajustado a 5 mediante la adicion de NaOH 3 M. Las condiciones de los ensayos
fueron las siguientes (Tabla 3.5):

Condiciones hidrdlisis enzimatica

Cargas de solido (% MS) 5% 7,5% 10%

Enzimas Incubador
Celulasa 15 FPU/g MS Celluclast 1.5L | Temperatura: 50°C
B-glucosidasa 0,05 g/g celulosa Novozym 188 Tiempo: 72 horas
Pectinasa 60 PGU/g MS Pectinex SPL 175 rpm

Tabla 3.5. Condiciones de hidrdlisis enzimatica para ensayos al 5, 7,5 y 10% en

peso de materia seca [16].

Figura 3.3. Ensayos de hidrdlisis enzimatica en incubadores orbitales.
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Figura 3.4. Hidrolizados de pulpa de remolacha obtenidos tras la hidrdlisis
enzimatica.

Tanto la pulpa no pretratada como la pulpa pretratada fue sometida a hidrdlisis
enzimatica. La glucosa, fructosa, arabinosa y acido galacturénico (HGalac) fueron
los principales productos obtenidos. Ademas, se obtuvieron en los hidrolizados
pequefias cantidades de acido acético (Hac), mientras que apenas se encontro 5-
hidroximetilfurfural (HMF) ni furfural, que son inhibidores tipicos de los procesos
de fermentacion. A continuacion (Tabla 3.6) se muestran los resultados con las
concentraciones, expresadas tanto en g/L como en masa respecto a la masa seca
(MS) de pulpa pretratada, de los productos liberados en el medio dependiendo
del tipo de pretratamiento y de la carga de sélido en la hidrélisis enzimatica:
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Resultados Hidrdlisis Enzimatica de Pulpa de Remolacha sin pretratar

Carga glucosa fructosa | arabinosa Hac HMF furfural HGalac

sélido (%) |  (g/L) (8/L) (8/L) (8/L) (s/L) (s/L) (s/L)

5 2,88 2,12 0,03 0,32 0,00 0,00 0,00

7,5 5,11 3,44 0,11 0,43 0,00 0,00 0,00

10 6,71 4,97 0,19 0,29 0,00 0,00 0,00
glucosa fructosa | arabinosa Hac HMF furfural HGalac

Carga

sélido (%) (g/100g | (g/100g | (g/100g | (g/100g | (g/100g | (g/100g | (g/100g

MS) MS) MS) MS) MS) MS) MS)

5 5,48 4,03 0,07 0,61 0,00 0,00 0,00

7,5 6,30 4,25 0,14 0,53 0,00 0,00 0,00

10 6,04 4,48 0,17 0,26 0,00 0,00 0,00

Resultados Hidrdlisis Enzimatica de Pulpa de Remolacha después de Pretratamiento A

Carga glucosa fructosa | arabinosa Hac HMF furfural HGalac
sélido (%) | (g/L) (s/L) (/L) (s/L) (/L) (/L) (/L)
5 16,97 1,30 1,48 0,22 0,00 0,00 4,21
7,5 26,60 2,54 2,75 0,27 0,00 0,00 4,96
10 27,48 3,29 6,20 0,34 0,01 0,00 7,22
glucosa fructosa | arabinosa Hac HMF furfural HGalac
Carga
solido (%) (s/100g | (g/100g | (g/100g | (g/100g | (g/100g | (g/100g | (g/100g
MS) MS) MS) MS) MS) MS) MS)
5 32,24 2,48 2,82 0,43 0,00 0,00 8,00
7,5 32,81 3,13 3,39 0,33 0,00 0,00 9,42
10 24,73 2,96 5,58 0,30 0,01 0,00 13,72

Resultados Hidrdlisis Enzimatica de Pulpa de Remolacha después de Pretratamiento B

Carga glucosa fructosa | arabinosa Hac HMF furfural HGalac

sélido (%) |  (g/L) (g/L) (/L) (g/L) (/L) (/L) (/L)

5 13,87 5,03 5,70 0,59 0,00 0,00 6,52

7,5 22,05 8,63 9,66 0,81 0,00 0,00 8,76

10 29,64 10,71 12,73 1,10 0,00 0,00 12,19
glucosa fructosa | arabinosa Hac HMF furfural HGalac

Carga

sélido (%) (g/100g | (g/100g | (g/100g | (g/100g | (g/100g | (g/100g | (g/100g

MS) MS) MS) MS) MS) MS) MS)

5 26,35 9,55 10,83 1,13 0,00 0,00 12,39

7,5 27,19 10,64 11,91 1,00 0,00 0,00 10,80

10 26,68 9,64 11,46 0,99 0,00 0,00 10,97
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Resultados Hidrdlisis Enzimatica de Pulpa de Remolacha después de Pretratamiento C

Carga glucosa fructosa | arabinosa Hac HMF furfural HGalac

sélido (%) |  (g/L) (8/L) (8/L) (8/L) (s/L) (s/L) (s/L)

5 13,97 5,43 5,35 0,55 0,00 0,00 6,59

7,5 19,32 6,63 7,73 0,72 0,00 0,00 8,05

10 24,39 7,01 10,36 0,88 0,00 0,00 9,67
Carga glucosa fructosa | arabinosa Hac HMF HMF HGalac
solido (%) (s/100g | (g/100g | (g/100g | (g/100g | (g/100g | (g/100g | (g/100g

MS) MS) MS) MS) MS) MS) MS)

5 26,55 10,31 10,17 1,05 0,00 0,00 12,53

7,5 23,83 8,17 9,53 0,89 0,00 0,00 9,93

10 21,95 6,31 9,33 0,79 0,00 0,00 8,71

Tabla 3.6. Concentracién (g/L) y produccion (g/100g MS) de los productos
obtenidos tras la hidrolisis enzimatica de la pulpa sin pretratar y pretratada [16].

La Tabla 3.7 muestra los resultados de los rendimientos de hidrdlisis enzimatica y
los rendimientos globales de recuperacién de azucares y de liberacion de acido
galacturdnico después del pretratamiento y del proceso de sacarificacion.

Los rendimientos de hidrdlisis enzimatica se calcularon como la relacién entre los
azucares que se encuentran en los hidrolizados y los azlcares presentes en la
pulpa de remolacha pretratada, y los rendimientos globales de recuperacion de
azUcares como la relaciéon entre los azlUcares que se encuentran en los
hidrolizados y los azucares presentes en la pulpa de remolacha inicial (la materia
prima), teniendo en cuenta la recuperacién de sélido para cada pretratamiento.
Los rendimientos globales de acido galacturdnico se calcularon como la relacién
entre el acido galacturdnico encontrado en los hidrolizados y el presente en la
pulpa de remolacha inicial.
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Rendimientos HE (% azucares en pulpa pretratada)
Carga de sélido SBP A B C
5% 25,1 80,3 78,8 64,7
7.5% 22,2 80,3 79,5 66,4
10% 23,0 68,6 74,5 59,4
Rendimientos globales de recuperacion de aztcares (% de aztcares en SBP)
Carga de sélido SBP A B C
5% 25,1 34,5 70 54,5
7.5% 22,2 34,5 70,6 52,1
10% 23,0 29,5 66,2 52,0
Rendimientos globales HGalac (% de HGalac en SBP)
Carga de sélido SBP A B C
5% 0,0 60,9 57,6 66,1
7.5% 0,0 53,9 49,2 52,4
10% 0,0 52,3 48,1 46,0

Tabla 3.7. Rendimientos de hidrélisis enzimatica (HE), rendimientos globales de
recuperaciéon de azucares y rendimientos globales de liberacion de 4acido
galacturdnico [16].

A modo de resumen, con respecto a la concentracidn de glucosa, se observa que
se obtuvieron 27,5, 29,6 y 24,4 g/L en los hidrolizados al 10% tras los
pretratamientos A, B y C, respectivamente. A pesar de que la concentracion de
glucosa es mayor en los hidrolizados del 10%, el desglose de la celulosa es mas
eficaz en los hidrolizados del 5% y 7,5%, puesto que se liberaron mayores
cantidades de glucosa por 100 g de materia prima. En cuanto a la arabinosa,
principal componente de la hemicelulosa, se obtuvieron concentraciones de 6,2,
12,7 y 10,4 g/L en los hidrolizados al 10% tras los pretratamientos A, B y C,
respectivamente. La fructosa obtenida proviene de la disociacion de la sacarosa
presente en la pulpa de remolacha, obteniéndose concentraciones de hasta 10,7
g/L, en los hidrolizados al 10% tras el pretratamiento B, y el acido galacturdnico
aparece como consecuencia de la actividad de la pectina.

Respecto a los rendimientos, para todos los tratamientos previos, se observa que
los de hidrodlisis enzimatica fueron inferiores en los ensayos al 10% de carga
solida, ya que la mezcla y la transferencia de masa en la mezcla se ve
desfavorecida por la viscosidad mas alta en el medio. Los rendimientos de
hidrélisis enzimdtica mdas altos, similares entre ellos, se obtuvieron en los
ensayos al 7,5 % de carga sélida tras los pretratamientos A (80,3%) y B (79,5%).
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En cuanto a los rendimientos globales de azlcares, se observa que éstos variaron
de 29,5% a 34,5% en el pretratamiento A, de 66,2% a 70,6% en el pretratamiento
Byde52,1% a 54,5% en el pretratamiento C.

Los valores minimos y maximos de rendimientos globales de recuperacién de
azucares son valores proximos en todos los pretratamiento probados, lo que
indica una alta eficiencia a cargas soélidas elevadas (10%). Los mejores resultados
en términos de recuperacion de azlcares se obtuvieron sometiendo la pulpa de
remolacha a un pretratamiento hidrotérmico a pH 4 (pretratamiento B) y luego
llevando a cabo una hidrdlisis enzimatica del material pretratado utilizando
también la fase liquida obtenida en el pretratamiento. Asi, en las mejores
condiciones, el 70,6% de los azUcares presentes en la pulpa de remolacha inicial,
gue corresponden al 79,5% de los azucares presentes en la pulpa de remolacha
pretratada mediante el pretratamiento B, se liberan para su posterior
bioconversion en disolventes en la etapa de fermentacion ABE.

3.1.4. Fermentacion mediante Clostridium beijerinckii

El proceso de fermentacidn de los hidrolizados de pulpa de remolacha mediante
C. beijerinckii se llevd a cabo en frascos de vidrio encapsulados de 150 mL en
condiciones anaerobias. Los hidrolizados de pulpa de remolacha constituyen la
fase liguida resultante tras centrifugar los ensayos de hidrélisis y separar el
residuo sélido (pulpa de remolacha agotada). EIl pH de los ensayos de
fermentacion fue ajustado a 6 mediante la adicion de NaOH 3 M. Después de la
esterilizacion, se afiadieron al medio 3 soluciones: una de buffer, una de
vitaminas y una de sales, y luego el precultivo se inoculé en 10% (v/v). La
composicion de estas disoluciones, asi como la descripcion de la preparacion del
indculo, se encuentra detallada en el articulo publicado [16].

Las condiciones en todos los ensayos fueron:

Temperatura: 35 °C
Tiempo: 120 horas
Volumen de inéculo: 10% (v/v)
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Figura 3.5. Hidrolizados de pulpa de remolacha usados para fermentar.

Figura 3.6. Ensayos de fermentacidn de los hidrolizados de pulpa de remolacha.

La Tabla 3.8 recoge los principales resultados, tanto en g/L como en masa
referida a masa seca (MS) de pulpa pretratada, de los productos resultantes de la
fermentacion de los hidrolizados a las distintas cargas en la hidrdlisis enzimatica
y para los distintos pretratamientos de la pulpa, siendo éstos el acido lactico
(Hlac), acido acético (Hac), acido butirico (Hbut), acetona (Acet) y butanol (But).
Ademads, se muestran los rendimientos masicos globales de butanol (Y But) y de
acetona, butanol y etanol (Y ABE), respecto a la masa de azucares consumidos
(g/g), asi como las producciones de butanol (But) y de acetona, butanol y etanol
(ABE) respecto a la masa inicial de pulpa sin pretratar (g/kg SBP):
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Conversion .
aziicares Hlac Hac Hbut Acet But disolv | Ybut | YABE
(%) (g/L) | (g/L) | (g/L) | (g/L) | (g/L) | (g/L) | (g/g) | (g/g)
Carga HE
5%
SBP_A 90,6 0,00 0,91 0,00 2,30 3,47 5,77 0,20 0,34
SBP_B 90,7 0,00 1,52 2,03 2,59 4,50 7,09 0,20 0,32
SBP_C 86,2 0,00 2,61 2,76 2,19 3,21 5,39 0,19 0,31
Hlac Hac Hbut Acet But disolv |Butanol| ABE
(s/100g | (g/100g | (g/100g | (3/100g | (g/100g | (g/100g | (g/kg | (8/ks
MS) MS) MS) MS) MS) MS) SBP) SBP)
SBP_A 0,00 2,13 0,00 5,38 8,10 13,47 79,2 116,7
SBP_B 0,00 3,70 4,94 6,29 | 10,96 | 17,25 | 856 | 134,7
SBP_C 0,00 6,35 6,71 5,33 7,80 13,13 60,9 102,5
Conversion .
aziicares Hlac Hac Hbut Acet But disolv | Ybut | YABE
(%) (g/L) | (/L) | (g/L) | (g/L) | (g/L) | (/L) | (g/g) | (s/g)
Carga HE
7,5%
SBP_A 89,6 0,00 1,49 0,00 3,33 4,58 7,91 0,17 0,30
SBP_B 87,9 0,00 1,66 0,98 5,05 6,56 | 11,61 | 0,21 0,37
SBP_C 86,0 0,00 2,18 2,34 2,83 4,34 7,17 0,19 0,32
Hlac Hac Hbut Acet But disolv |Butanol| ABE
(s/100g | (g/100g | (g/100g | (3/100g | (g/100g | (g/100g | (g/kg | (8/ks
MS) MS) MS) MS) MS) MS) SBP) SBP)
SBP_A 0,00 2,27 0,00 5,07 6,97 | 12,04 | 64,0 | 101,8
SBP_B 0,00 2,64 1,56 8,03 10,43 18,45 80,9 143,2
SBP_C 0,00 3,47 3,72 4,50 6,90 | 17,46 | 53,6 88,5
Conversion .
aziicares Hlac Hac Hbut Acet But disolv | Ybut | YABE
(%) (g/L) | (g/L) | (g/L) | (g/L) | (g/L) | (/L) | (g/g) | (g/g)
Carga HE
10 %
SBP_A 84,7 0,00 1,73 0,00 3,33 4,55 7,89 0,17 0,29
SBP_B 87,5 0,00 1,70 0,66 5,83 7,80 13,62 0,20 0,36
SBP_C 75,7 0,00 2,16 0,96 3,41 4,76 8,17 0,20 0,34
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Hlac Hac Hbut Acet But disolv |Butanol| ABE

(g/100g | (g/100g | (/100g | (g/100g | (g/100g | (g/100g | (g/kg | (s/kg
MS) MS) MS) MS) MS) MS) SBP) | SBP)

SBP_A 000 | 1,93 | o000 | 3,72 | 509 | 881 | 500 | 80,7
SBP_B 000 | 1,98 | 0,76 | 680 | 9,10 | 1589 | 70,2 | 122,6
SBP_C 000 | 252 | 1,12 | 397 | 555 | 1987 | 42,9 | 735

Tabla 3.8. Conversidon global de azlcares (%), concentraciones (g/L) y
producciones (g/100g MS) finales de acidos y disolventes, rendimientos globales
(g/g azucares consumidos) de butanol y ABE y las producciones globales (g/kg
pulpa) de butanol y disolventes para los hidrolizados de las distintas cargas en la
hidrélisis enzimatica y para los distintos pretratamientos de la pulpa [16].

En todos los ensayos, el microorganismo C. beijerinckii no fue capaz de producir
etanol a partir de los hidrolizados de pulpa de remolacha, lo que puede resultar
positivo para los consecuentes procesos de separacion. El microorganismo fue
capaz de fermentar eficazmente los hidrolizados de todos los pretratamientos
estudiados y las concentraciones mas altas de acetona y butanol se detectaron
en los ensayos de los hidrolizados al 10% de carga sdlida, lo cual también
muestra que no hubo inhibicion. En cuanto al ratio de produccién Butanol:
Acetona, en la literatura convencional el ratio Acetona: Butanol: Etanol es 3: 6: 1,
pero puesto que el C. beijerinckii no es capaz de producir etanol a partir de la
pulpa de remolacha azucarera, en este estudio la relacion en el mejor
tratamiento (SBP B al 7,5%) es Acetona (4.4): Butanol (5.6), lo que indica que la
produccion de acetona se ve favorecida pero la produccién de butanol
practicamente en la misma proporcién.

Se puede observar que los resultados de fermentacion de los hidrolizados al 7,5%
y 5% son similares a los obtenidos con los hidrolizados al 10%, pero se lograron
concentraciones inferiores en acetona y butanol debido a la menor
disponibilidad inicial de monosacaridos. Los mejores resultados en términos de
concentracion de acetona y butanol se encontraron en la fermentacién de
hidrolizados de pulpa pretratada a pH 4 y enzimaticamente hidrolizada al 10%,
llegdndose a obtener 5,8 g/L de acetona y 7,8 g/L de butanol y 0,36 g/g de
rendimiento ABE.

Los resultados muestran que, en todos los ensayos, el 93,1%, 100,0% y 62,5% de
la glucosa, fructosa y arabinosa inicial, respectivamente, fue consumida, lo que
indica la preferencia del C. beijerinckii por los hidratos de carbono de seis atomos
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de carbonos. En un trabajo anterior, este microorganismo también mostré el
mismo comportamiento, consumiendo primero glucosa en lugar de xilosa [11].
Ademas, estos resultados estan en concordancia con los obtenidos en [20],
donde se observd la preferencia del microorganismo por glucosa sobre fuentes
C5 en modelos de fermentacién ABE por C. beijerinckii.

Hasta el momento, no se han encontrado en la literatura mas resultados de
fermentacion ABE de pulpa de remolacha pretratada mediante el
microorganismo C. beijerinckii, por lo que estos resultados sélo pueden ser
comparados con otras, materias primas y microorganismos. En un estudio
anterior, se obtuvieron rendimientos globales ligeramente mas bajos a partir de
paja de trigo usando el mismo microorganismo (127,7 g ABE/kg de paja de trigo)
[11]. En el trabajo de Amiri y col. [21] se alcanzaron 123,9 g ABE/kg de paja de
arroz pretratada y enzimdticamente hidrolizada usando Clostridium
acetobutylicum. Por otro lado, los rendimientos ABE obtenidos en el presente
estudio estan en el rango de los obtenidos por Li y col. [22], donde alcanzaron
0,34 g/g de harina de yuca mediante Clostridium acetobutylicum.

3.2. Especificaciones generales de disefo

3.2.1. Unidades

El modelo Aspen desarrollado esta basado en el conjunto de unidades requeridas
por el propio programa de simulacién para especificar las medidas de las
variables de proceso y de las propiedades de los componentes: kg, kmol, atm, °C
para las corrientes materiales y MMkcal (Gcal) para las corrientes de energia. Sin
embargo, el programa puede proporcionar los valores de todas las variables en
otras unidades, de un rango amplio del que dispone.

Las especificaciones y los resultados presentes en este trabajo se extrajeron
directamente del modelo desarrollado por Aspen y tienden a ser expresados en
unidades de kg (o kg/h), mol (o kmol/h), bar, °C para las corrientes materiales, y
GJ (o GJ/h) para las corrientes de energia.
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3.2.2. Carga de sélidos totales

El proceso desarrollado en el presente trabajo convierte una materia prima
sélida (pulpa de remolacha) en un producto liquido (butanol). Gran parte de los
flujos materiales presentes en el proceso tienen, por tanto, una fraccién sélida y
una fraccidn liquida. La cantidad relativa de sdlidos en un flujo dado se denomina
su "carga total de sélidos", y se define como el porcentaje en peso total de
sélidos solubles (por ejemplo, aztcares y sales) y sélidos insolubles (por ejemplo,
celulosa y lignina) en una corriente material. Para la mejor comprensidn, la carga
de solidos solubles y la carga de sélidos insolubles en las corrientes de proceso se
expresaron conjuntamente como "carga total de sélidos".

3.2.3. Rendimientos v conversiones de proceso

Los términos "rendimiento" y "conversién" se utilizan en este trabajo para
describir el alcance de diversas reacciones quimicas y bioquimicas. Aunque los
calculos proporcionados por Aspen pueden ser completamente rigurosos, tal
detalle no esta siempre garantizado en una simulacidon de un proceso como el
presente.

Algunas operaciones unitarias, sobre todo las de separacion solido-liquido, se
modelaron con un rendimiento fijo. Por otro lado, los biorreactores fueron
modelados utilizando rendimientos y conversiones de reacciones especificas
determinadas experimentalmente, en lugar usar expresiones cinéticas complejas
y rigurosas. Este sencillo modelo estequiométrico sigue verificando los balances
de masa y energia del proceso.

Asi, todos los rendimientos y conversiones utilizados para la simulacién de las
reacciones presentes en las etapas de pretratamiento, hidrdlisis enzimatica y
fermentacion de azucares del proceso, estdn extraidos de los resultados
experimentales recogidos en [16] y presentados anteriormente, y suponen el
punto de partida de este trabajo, manteniendo siempre las mismas condiciones,
asegurando asi la maxima fiabilidad de los resultados obtenidos.
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4. SIMULACION DEL PROCESO EN
ASPEN PLUS
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4.1. Introduccion a la simulacién de procesos

La simulacion de procesos es una herramienta que, a partir de las bases de
disefio de un proceso, permite realizar una evaluacién técnica y econdmica del
mismo. Se puede aplicar en la fase de disefio de un proyecto con el fin de evaluar
su factibilidad, o durante el desarrollo del proyecto, para optimizar el proceso y
disefiar los equipos, o en plantas industriales ya operativas, con el objetivo de
introducir mejoras en el proceso. [23]

Los programas de simulaciéon se pueden usar para llevar a cabo balances
rigurosos de materia y energia, que incluyen modelos detallados de los equipos
del proceso. Ademads, se pueden usar para comparar diferentes configuraciones
de proceso y escenarios y realizar analisis de sensibilidad del sistema con
diferentes pardmetros. [24]

Las etapas de construccion de un modelo de proceso con un programa de
simulacién son [24]:

1. Construccion del diagrama de proceso: se plantean todas las corrientes de

entrada al proceso y las operaciones unitarias. El diagrama también debe
incluir todas las corrientes de salida, que seran calculadas por el programa.

2. Definicion de los componentes: es preciso definir todos los compuestos

guimicos que intervienen en el proceso y sus propiedades fisicas y
termodindmicas (a menudo incluidas en las bases de datos del propio
programa informatico).

3. Condiciones de operacién: se deben definir las condiciones de operacion

para cada unidad de proceso (temperatura, presidn, consumos energéticos,
etc.) para todas las corrientes de entrada al sistema.

Existen algunas publicaciones en las que se describen simulaciones de diversos
procesos de produccion de bioetanol lignocelulésico, sin embargo, existen
escasas referencias en la literatura sobre simulacion del proceso de produccién
de biobutanol a partir de materia lighocelulésica.

En este trabajo, se han calculado los balances de materia y de energia del
proceso de produccion de biobutanol a partir de pulpa de remolacha, teniendo
en cuenta las etapas posteriores de separacion y de recuperacién de biobutanol.
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Para la realizacién de los cdlculos, se ha contado con el programa de simulacion
de procesos Aspen Plus® (Aspen Technology Inc., EEUU) disponible a través de la
Universidad de Valladolid.

4.2. Software de Simulacion

En la década de 1970 los investigadores del laboratorio de energia del Instituto
Tecnolégico de Massachusetts (MIT) desarrollaron un prototipo para la
simulacion de procesos al que llamaron Advanced System for Process
Engineering (ASPEN). Este software fue comercializado en 1980 por una
compafia denominada AspenTech, que se convirtié en la compafiia lider en
herramientas de modelado de proceso de disefio conceptual, optimizacién y
control para la industria quimica y petroquimica. Dentro del amplio conjunto de
herramientas de simulacién de Aspen se encuentra Aspen Plus®, orientado a la
simulacion en estado estacionario y que usa un método de resolucién secuencial
modular, aunque en las ultimas versiones ya permite la estrategia orientada a
ecuaciones.

El programa Aspen Plus® (Aspen Technology Inc., EEUU) es actualmente una de
las herramientas de simulacion mdas ampliamente utilizadas en la industria
guimica. También ha sido el programa mas usado en los ultimos 10 afios para
llevar a cabo evaluaciones tecno-econdmicas del proceso de produccidon de
bioetanol y biobutanol a partir de materiales lignoceluldsicos [24].

El programa consta de una libreria de unidades de operacion que se van
conectando entre si y una extensa base datos de propiedades fisicas de un gran
numero de componentes puros. Aspen Plus® usa algoritmos de convergencia
para resolver los balances de masa y energia y las ecuaciones de equilibrio,
mediante una aproximacion secuencial-modular, en la que los diferentes bloques
operativos se calculan secuencialmente. Una de las ventajas del uso del
programa Aspen Plus® para la simulacion del proceso de produccion de
biobutanol a partir de biomasa lignoceluldsica es que se puede definir una
corriente sélida separada, la cual no interactua con la fase liquida y nunca pasa a
la fase vapor, por lo que no es necesario estimar las propiedades en fase vapor
de los componentes definidos como sdlidos. [24]

54

«



Sil

ESCUELA DE INGENIERIAS
INDUSTRIALES

Celia Infante Castilla

Grado en Ingenieria Quimica. Trabajo Fin de Grado

Para la simulacion de los equipos se usaron los modulos pre-disefiados de Aspen
Plus® para el calculo de reactores, intercambiadores de calor, separadores, etc.

4.3. Implementacion de componentes en Aspen Plus®. Modelo
NREL para la definicion de componentes

Para llevar a cabo la simulacién, se utiliz6 como materia prima la pulpa de
remolacha cuya caracterizacion quedé detallada en la Tabla 3.1.

Para definir las caracteristicas de la materia prima sélida, es decir, de la pulpa de
remolacha, en Aspen Plus®, se implementaron en la simulacién glucano y
arabinano, como fuente de azucares fermentables, puesto que proporcionan la
glucosa y la arabinosa presente en los hidrolizados; la pectina, que libera
importantes cantidades de dacido galacturdnico; la lignina; y un componente
definido como "otros", que engloba xilano, manano y galactano, que estan
presentes en pequefia concentracidon y no se hidrolizan, las proteinas y cenizas, y
una cantidad variable, no determinada, de azucares libres, como sacarosa, que
libera fructosa.

Asi, la caracterizacion final de la materia prima tal y como se implementd en
Aspen Plus® para la simulacién del proceso, expresadas las concentraciones de
los componentes en porcentaje en peso de materia seca, fue la que se detalla en
la tabla siguiente (Tabla 4.1):

Composicion de la materia prima
implementada en Aspen Plus®

Tabla 4.1. Composicion de la materia prima (pulpa de remolacha, SBP) definida

en Aspen Plus®.

SBP (% MS)
Glucanos 20,3
Arabinanos 21,8
Pectina 27,3
Lignina 2,0
Otros 28,6
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A pesar de la amplia base de datos de propiedades fisicas que incluye el
programa Aspen Plus®, faltan los datos de algunos compuestos imprescindibles
en el proceso de produccion de butanol lignocelulésico, como por ejemplo
celulosa, hemicelulosa y lignina. Por ello, el National Renewable Energy
Laboratory (NREL, Colorado, EEUU) desarrollé en 1996 una base de datos con las
propiedades fisicas de los componentes mas significativos a partir de
estimaciones, datos publicados en Ila literatura y determinaciones
experimentales en laboratorio [25]. En este trabajo se han usado ambas fuentes
(las bases de datos incluidas en Aspen Plus® y la publicada por el NREL) para
definir las propiedades fisicas de todos los compuestos implicados.

La base de datos de componentes definidos en Aspen para la posterior
simulacion incluye, por un lado, los compuestos implicados en el equilibrio
liquido-vapor, tales como butanol, acetona, agua o acidos acético, butirico y
galacturdnico, denominados por Aspen como “conventional components” y, por
otro lado, los compuestos que son sdlidos identificables, denominados por Aspen
como “solids”.

Para los compuestos que intervienen en el equilibrio liquido-vapor, el simulador
debe tener un conjunto completo de propiedades para que pueda hacer calculos
de equilibrio liquido-vapor.

Los componentes tales como glucosa y xilosa, que se encuentran inicialmente en
forma polimérica pero que se liberan y forman parte de los hidrolizados acuosos
en el proceso, fueron tratados como liquidos.

Los componentes de tipo “sdlidos convencionales” pueden ser definidos por un
numero minimo de propiedades, que son la densidad, calor de formacién y
capacidad calorifica. En cambio, los componentes que intervienen en el
equilibrio liquido-vapor, necesitan mas propiedades para ser completamente
definidos, tal y como se indica en la Tabla 4.2.
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Liquidos/Gases Sélidos
Peso molecular Peso molecular
Temperatura critica Calor de formacion
Presién critica Volumen molar de sélido
Volumen critico Capacidad calorifica del sélido

Factor acéntrico

Calor de formacién

Energia libre de formacién de gas ideal
Presién de vapor

Calor de vaporizacion

Volumen molar del liquido

Capacidad calorifica de gas ideal

Capacidad calorifica del liquido

Tabla 4.2. Propiedades requeridas para la definicion en Aspen de nuevos
componentes. [25]

A continuacién, la Figura 4.1 muestra todos los componentes que pueden estar
presentes en el proceso y que fueron, por tanto, especificados en Aspen, antes
de comenzar la simulacion:

Component 1D Type Component name Alias

» GLUCAN Solid

ARABINAN Solid

LIGNIN Solid

PECTIN Solid

OTHERS Solid

GLUCOSE Conventional DEXTROSE C6H1206

FRUCTOSE Conventional D-FRUCTOSE C6H1206-N1

ARABINOS Conventional XYLOSE C5H1005-D2

ACETI-01 Conventional ACETIC-ACID C2H402-1

ACETO-01 Conventional ACETONE C3H60-1

SULFU-01 Conventional SULFURIC-ACID H2504

WATER Conventional WATER H20

D-GAL-01 Conventional D-GALACTURONIC-ACID-MONOHY C6H1007

N-BUT-02 Conventional N-BUTANOL CAH100-1

5-HYD-01 Conventional 5-HYDROXYMETHYLFURFURAL CBHB03-N5

N-BUT-01 Conventional N-BUTYRIC-ACID C4H802-1

D-LAC-01 Conventional D-LACTIC-ACID C3H603-N3

CEHIULAS Solid

NAOH Conventional SODIUM-HYDROXIDE NAOH

OH- Conventional OH- OH-

NA+ Conventional NA+ NA+

Z¥YMo Solid

Figura 4.1. Lista de componentes presentes en el proceso y especificados en
Aspen.
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De todos los componentes indicados en la Figura 4.1., fue necesario definir e
implementar en Aspen Plus® las propiedades de todos los sélidos (glucanos,
arabinanos, lignina, pectina, otros, celulasa y microorganismos) y de los azlcares
(glucosa, fructosa y arabinosa). Aunque estos ultimos si se encuentran en la base
de datos de Aspen (como dextrosa, fructosa vy xilosa, respectivamente), no estan
del todo definidos, y es necesario completar sus propiedades. Por tanto, para
definir estos diez componentes citados, se hizo uso de la base de datos vy
propiedades del NREL mencionada anteriormente, pues proporciona todas las
propiedades requeridas por el programa (Tabla 4.2).

La base de datos del NREL proporciona las propiedades para los siguientes
componentes: glucosa, xilosa, celulosa, xilanos, lignina, zymo (bacteriaZ. mobilis),
celulasa, biomasa, sélidos desconocidos solubles, sélidos solubles y gypsum. De
todos ellos, la glucosa, xilosa, sélidos desconocidos solubles y sélidos solubles,
son considerados como liquidos y el NREL proporciona las propiedades
requeridas (Tabla 4.2), y lo mismo para el resto, que son considerados sélidos.

A continuacion (Tabla 4.3), se muestra una relaciéon de los componentes del
proceso que fue necesario definir mediante la base de datos del NREL, cada cual
junto con el componente, de entre los de la base de datos del NREL, del cual se
tomaron las propiedades.

Componente Referencia
GLUCOSA (Conventional) NREL Databank para "Glucosa"
FRUCTOSA (Conventional) NREL Databank para "Glucosa"
ARABINOSA (Conventional) NREL Databank para "Xilosa"

GLUCANOS (Solid) NREL Databank para "Celulosa"
ARABINANOS (Solid) NREL Databank para "Xilanos"
PECTINA (Solid) NREL Databank para "Lignina"
LIGNINA (Solid) NREL Databank para "Lignina"
OTROS (Solid) NREL Databank para "Lignina"
CELULASA (Solid) NREL Databank para "Celulasa"
ZYMO (Solid) NREL Databank para "Zymo"

Tabla 4.3. Lista de componentes definidos mediante las propiedades
proporcionadas por el NREL.
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Tanto la glucosa como la fructosa fueron definidas considerando las propiedades
de la glucosa, puesto que son ambos aldohexosas. La arabinosa fue definida con
las mismas propiedades de la xilosa, puesto que, como ésta, es una aldopentosa.

Los glucanos son un tipo de polisacaridos formados especificamente por
unidades de D-glucosa, y entre ellos se encuentran polisacaridos como el
glucégeno, el almidon y la celulosa. Por tanto, las propiedades de los glucanos
seran las mismas que las propiedades de la celulosa. Los arabinanos son un tipo
de polisacaridos formados por unidades mondmeras de arabinosa, y pueden ser
definidos con las propiedades de los xilanos, polisacaridos formados por
unidades mondémeras de xilosa. La pectina, la lignina y el componente "otros"
fueron definidos todos con las propiedades de la lignina (un polimero organico
aromatico), debido a la necesidad de definir ambos componentes como sélidos,
puesto que, aunque el NREL proporciona propiedades para solidos solubles
desconocidos, éstos estarian en fase liquida, lo cual no es apropiado para los
citados componentes, que estaran siempre en fase sélida. En el caso del
microorganismo (zymo) se consideraron las propiedades de la bacteria Z. mobilis,
proporcionadas por el NREL, aunque en el proceso de fermentacién se trabaje
con la bacteria C. beijerinckii, puesto que no se han encontrado las propiedades
necesarias para definir este microorganismo.

Los valores de todas las propiedades implementadas para la definicién de estos
componentes se encuentran recogidos en el Anexo Il. Cabe sefalar que algunas
propiedades son calculadas por Aspen mediante diferentes correlaciones con la
temperatura (T-dependent properties), por lo que se implementan en el
programa diversos coeficientes proporcionados por la base de datos del NREL.
De otras propiedades, el NREL proporciona directamente su valor (Scalar
properties), y es éste el que se implementa en el programa (Tabla 4.4). [33]
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Propiedad Nomenclatura Tipo

Peso molecular MW Scalar
Temperatura critica TC Scalar
Presion critica PC Scalar
Volumen critico VC Scalar

~ | Factor acéntrico OMEGA Scalar

g\ Calor de formacién DHFORM Scalar

8 Energia libre de formacién de gas ideal DGFORM Scalar

Y | Presion de vapor PLXANT T-dependent
Calor de vaporizacidn DHVLWT T-dependent
Volumen molar del liquido RKTZRA Scalar
Capacidad calorifica de gas ideal CPIG T-dependent
Capacidad calorifica del liquido CPLDIP T-dependent

- Peso molecular MW Scalar

g‘ Calor de formacién DHSFRM Scalar

8 Volumen molar de sélido VSPOLY T-dependent

@ Capacidad calorifica del sélido CPSPO1 T-dependent

Tabla 4.4. Relacidn de propiedades proporcionadas por el NREL e implementadas

en Aspen en funcién de si el componente es liquido (conventional) o sélido.
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4.4. Caracterizacion e implementacion de corrientes sélidas
en Aspen Plus®

El programa Aspen Plus® ofrece una solucion integrada para la simulacién de
procesos que contienen sélidos, pues proporciona herramientas con las que es
posible caracterizar y modelar estos componentes y obtener resultados fiables.
Asi, es posible simular procesos que contienen tanto fluidos como sdlidos en el
mismo entorno de simulacidn, lo que permite la puesta en marcha de disefios
consistentes.

Para ello, en primer lugar, al crear el nuevo modelo, se selecciond una plantilla
de solidos con unidades métricas (Figura 4.2). Esto especifica automaticamente
las unidades globales, establece los tipos de corriente como “MIXCIPSD” (es
decir, permite que los flujos materiales presentes en el proceso tengan una
fraccion sélida y una fraccion liquida), y selecciona como base de flujo la masa
(flujo masico).

LS New =
Praview
Blank and Recent Solids
| | My Templates. Solids Simulation with Metric Units :
y s Fa Fa €, bar, kg/hr, kmol/hr, Geal, cumyhr,
Installed Templates l-—] |—|
g it Salics with Salids with Property Mzthod: None
:u Stpﬂ'ﬂ:ﬂ" English Uinits Metric Units
Brvical Ereesses Flow basis for input: Mass
Electrolytes
Gas Processing
Metallurgy

Pharmaceuticel
Polymers
Refinery

Solids

| | User

‘ Create Concel |

Figura 4.2. Plantilla seleccionada en Aspen para el modelo a simular.

Otro punto importante en Aspen, antes de comenzar a implementar el modelo a
simular, en el entorno de propiedades, es la especificacién de los componentes
del modelo, lo cual ha quedado detallado en el apartado anterior. Sin embargo,
es importante recalcar que, una vez especificado un compuesto, si éste es sélido,
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hay que cambiar su descripcién por defecto de "conventional" a "solid" (Figura
4.3). Esto se realizd para los siguientes componentes: glucanos, arabinanos,
lignina, pectina, otros, celulasa y zymo (bacteria).

Component ID Type Component name Alias
GLUCAN Solid
ARABINAN Solid
> LIGNIN Solid [-]
PECTIN Conventional ’
Conventional sclid component

OTHERS Nonconventional

GLUCOSE Pseudocomponent DEXTROSE C6H1206
Assay

FRUCTOSE Blend D-FRUCTOSE C6H1206-N1

ARABINOS Hypothetical liquid XYLOSE C5H1005-D2
Polymer

ACETI-01 Oligomer ACETIC-ACID C2H402-1

ACETO-01 Segment ACETONE C3H60-1

Figura 4.3. Seleccién del tipo de componente en Aspen.

Una vez en el entorno de simulacidn, antes de definir las corrientes iniciales, en
el apartado de configuracién, en la pestaiia de especificaciones, se selecciond
una clase de corriente apropiada. Tipicamente, "MIXCIPSD" es una buena opcién
cuando los sdlidos convencionales estan presentes con una distribucion de
tamafios de particula conocida o estimable. (Figura 4.4).

-Global settings -
Global unitset  METCBAR

Input mode Steady-State wt

Stream class MIXCIPSD x.

Flow basis CONVEN

MIXNC
Ambient pressure | MINCISLD
Ambient temp. MIXNLEST) - - =
: [XCIPSD With substreams MIXED, CISOLID with PSD, Use

Valid phases MIXCINC when you have conventional solids present,
B MPNCPSD | with a particle size distribution (PSDY)
Operational year 2766 hr 3

Figura 4.4. Seleccidn del tipo de corriente en Aspen.

A continuacion, fue necesario definir la distribucion de tamanos de particula.
Para ello, en el apartado de configuracion, en la pestaiia de sélidos, se cred un
“PSD Mesh” (malla de distribucién de tamafios de particulas de sdlidos) del tipo
equidistante, con un tamafo de particula 1 + 0,5 mm (el tamafio de las
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particulas de pulpa de remolacha molida fue, aproximadamente, de 1 mm de
didmetro) (Figura 4.5).

PSD mesh ID PaL Particle size distribution mesh
PSD Mesh Int. Lower . Upper
PSD mesh type Equidistant ~ I R :
Ma. of intervals 10 : _ _
Lower limit Upper limit Size units ) a n
0.5 15 mm . 5 e

Create PSD Mesh

Caution: If you reduce the number of intervals, data will be
lost for the removed intervals wherever this PSD is used,

Figura 4.5. Creacion de la malla de distribucion de tamafos de particulas de
solidos en Aspen.

En dltimo lugar, a la hora de definir las corrientes en la simulacion, en el caso de
que ésta sea sélida, hay que completar Unicamente los datos de la pestana
denominada “Cl Solid”, y dejar en blanco los de la denominada “Mixed”. Si la
corriente tiene una fraccién sdlida y una liquida, hay que completar ambas
pestafias, puesto que, aunque la corriente sea una en la practica, hay que definir
por un lado el flujo sélido (con los componentes sélidos) y por otro el flujo
liquido (con los componentes “convencionales”) (Figura 4.6).

|EiﬂTXEd | @ CI Solid |ll': Solid | Flash Options | EO Options | Costing IInFormatiun_I
| Specifications

- State varigbles - Composition

Substream name @arsD b Mass-Frac
et il < et Component Value
Pressure 1 bar e 20,34
Total flow basis Mass bt Z1.51
27.34
Total flow rate 100 kg/hr -
196
28,56

Figura 4.6. Definicién de una corriente sdlida en Aspen.
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A la hora de presentar Aspen los resultados de la simulacién, las corrientes se
expresan divididas en dos subcorrientes: la subcorriente “Mixed”, donde se
presentan los resultados para el flujo liquido, y la subcorriente “Solids”, donde se
presentan los resultados para el flujo solido. [26]

4.5. Descripcion general del proceso

El proceso de produccidon de biobutanol a partir de pulpa de remolacha, por la
ruta bioquimica, que se pretende simular, consta de cuatro etapas principales.
Las tres primeras son las propias de la fermentacion ABE a partir de materia
prima lignoceluldsica: etapa de pretratamiento de la materia prima, etapa de
hidrdlisis enzimatica y etapa de fermentacién. La cuarta etapa, que sera en
realidad una unidad mas compleja que contenga varias operaciones, comprende
la separacién y purificacion de los productos, esto es, de la acetona y el butanol.

A estas etapas habria que sumar el transporte, almacenamiento vy
acondicionamiento de la biomasa previo al pretratamiento, el tratamiento de los
efluentes del proceso y los posibles procesos de co-generacion, como la
combustion del residuo sdlido (la pulpa de remolacha agotada) y la produccion
de biogas por digestion anaerobia de las aguas residuales derivadas de la
destilacion. Debido a su complejidad y la escasez de datos disponibles, estas
etapas periféricas no se abordaron en la simulacion llevada a cabo en este
trabajo. De cualquier forma, el estudio de las etapas principales del proceso
(pretratamiento, hidrélisis, fermentacion y operaciones de separacion) es
suficiente para hacer una evaluacién técnica-econdmicapreliminar del proceso
de produccion de biobutanol a partir de pulpa de remolacha.

Como se detallo en las bases de disefio, las tres primeras etapas del proceso a
simular (pretratamiento de la materia prima, hidrélisis enzimatica y
fermentacion), estan basadas en las experiencias realizadas y recogidas en el
articulo de Bellido y col. [16]. Asi, estas etapas han sido simuladas en las mismas
condiciones que en el mencionado trabajo, y, para la simulacién de las
reacciones que se producen en las etapas de pretratamiento, hidrdlisis
enzimatica y fermentacion de azucares del proceso, se han usado los resultados
de rendimientos y conversiones obtenidos en los resultados experimentales
previos.
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Sin embargo, la etapa de separacién y recuperacion de productos ha sido
directamente estudiada mediante la simulacién en Aspen, y el disefio adoptado
para esta unidad se baso en la denominada destilacidn clasica.

Hasta la década de 1980, en las plantas de produccién comercial de biobutanol,
la separacion de los productos de la fermentacion ABE se llevaba a cabo en una
serie de cinco columnas de destilacidon en continuo, siendo las dos ultimas las
responsables de la separacion butanol-agua, mezcla binaria que presenta un
azeotropo (58% butanol y 42% agua, en masa), a presion atmosférica, a la
temperatura de 92,5°C.

Esta unidad de separacién, basada en un tren de torres de destilacion, es
conocida como una unidad de separacion de "destilacion cldsica”, y constituye la
base para el andlisis tecno-econdmico de este proceso, que permitiria la
posterior comparacién de este proceso con otros que incluyan otras alternativas
de separacién basadas en operaciones mas novedosas, como son la extraccion,
extraccidn supercritica, stripping, adsorcidén, pervaporacion... [27] [28]

Asi, este diseno de la unidad de separacion fue el adoptado en el presente
proyecto.

La Figura 4.7 muestra el diagrama de bloques que resumiria el proceso de
produccién de biobutanol a partir de pulpa de remolacha:
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FULPA DE REMOLACHA

AGUA

PRETRATAMIENTO
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Figura 4.7. Diagrama de bloques del proceso de produccién de biobutanol a partir de pulpa de remolacha.
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La pulpa de remolacha es inicialmente molida a aproximadamente 1 mm. La
molienda previa al pretratamiento es un proceso con un considerable gasto
energético, que depende tanto del tamafio de particula del que se parte como
del tamano final deseado. Sin embargo, esta etapa no se toma en consideracion
en los calculos efectuados, debido a su variabilidad en funcién de la materia
prima a trabajar. La composicidn quimica del material de partida ha quedado
detallada en la Tabla 3.1.

El pretratamiento escogido para la simulacién fue el pretratamiento
hidrotérmico de la materia prima. La pulpa de remolacha seca es introducida en
el reactor de pretratamiento en una proporcion masica respecto del agua del 6%.
El tiempo de residencia en el reactor es de 5 minutos y la temperatura de
reaccion es 120°C. La recuperacion de pulpa con respecto a la materia inicial
introducida al reactor es del 85,3 %, y la composicion, tanto de la materia sélida
como del liquido de la mezcla obtenida tras el pretratamiento, se encuentra
detallada en las bases de disefio (Tabla 3.2 y Tabla 3.4).

El pH de la mezcla resultante tras el pretratamiento es de aproximadamente 4,2
y, para la neutralizacién hasta el pH 5 necesario antes de la etapa de hidrdlisis
enzimatica, se introduce el volumen necesario de NaOH 6 M.

La operacion de hidrélisis enzimatica tiene lugar en un reactor a 502C y pH 5. La
pulpa de remolacha pretratada, esto es, la fraccidén sélida, constituye el 5%, en
peso de la mezcla reaccionante. El tiempo de reaccion es de 72 h y la agitacion es
de 175 rpm. El céctel enzimatico comprende celulasas (Celluclast 1.5L, 15 FPU/g
MS), B-glucosidasas (Novozyme 188, 0,05 g/g celulosa) y pectinasas (Pectinex
SPL, 60 PGU/g MS). La hidrdlisis enzimatica proporciona rendimientos de
azucares (porcentaje de azUcares respecto a los azUcares presentes en la materia
prima pretratada) de aproximadamente el 65%. En los hidrolizados, se obtienen
concentraciones de azucares de aproximadamente 14 g/L de glucosa, 5,4 g/L de
fructosa y 5,4 g/L de arabinosa (Tabla 3.6).

A continuacién se encuentra una operacion de centrifugacion, de la cual se
obtienen los hidrolizados, que han de ser neutralizados con NaOH 6 M desde un
pH de aproximadamente 3,3 hasta 6, antes de la fermentacién.

La etapa de fermentacién tiene lugar en un fermentador en condiciones
anaerobias a 352C y pH 6, y se inocula C. beijerinckii 10% v/v. El tiempo de
reacciéon es de 120 h. Tras la fermentacion, se obtienen conversiones de azlcares
del 86,2%, es decir, el 86,2% de los azUcares es consumido por el
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microorganismo, y se obtienen unos rendimientos de butanol y de ABE (g/g
azUcares consumidos) de 0,20 y 0,34 respectivamente. Las producciones finales
de butanol y de ABE (g/kg materia prima) son de 60,9 y 102,5 (Tabla 3.8).

El caldo de fermentacion obtenido pasa a almacenarse a un tanque pulmoén o de
almacenamiento intermedio, desde el cual se bombea a la seccién de separacion,
operando asi ésta en continuo y con un flujo de alimentacién regulable.

El sistema de separacidon y recuperacion del butanol consiste en una secuencia
de cinco torres de destilacion.

La primera columna es de agotamiento, y permite extraer del sistema, por colas,
los azucares restantes, la mayoria del acido acético, butirico y galacturdnico, el
NaOH y gran cantidad de agua. El destilado de esta columna, que contiene
basicamente butanol, acetona y agua, es alimentado a una segunda columna de
agotamiento, que permite la concentracién de los disolventes, obteniéndose un
destilado de similar concentracion de butanol, acetona y agua, y una corriente de
colas de practicamente agua pura. El destilado de esta segunda columna es
alimentado a una tercera, donde se obtiene, por cabezas, un destilado de
acetona de elevada pureza.

La corriente de colas de la tercera columna, que es practicamente una mezcla
binaria de butanol y agua, entra a un sistema de dos columnas de agotamiento y
un decantador que permite la separacion de esta mezcla rompiendo el azedtropo
binario y heterogéneo que posee. La mezcla de la corriente de colas de la tercera
columna junto con las corrientes de cabeza de las dos torres que conforman este
subsistema entra al decantador. En el decantador tiene lugar la separacién de
fases liquidas, formandose una fase mayoritariamente acuosa y una fase
mayoritariamente de butanol. La fase rica en agua se alimenta a la cuarta
columna, de donde se obtiene por colas unan corriente de agua pura, y por
cabezas un destilado que se recircula para volver al decantador. Por otro lado, la
fase rica en butanol se alimenta a la quinta columna, de donde se obtiene por
colas la corriente de producto de butanol de elevada pureza, y el destilado se
recircula para volver al decantador.

La Tabla 4.5 resume los parametros de partida mas importantes usados en la
simulacién:
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Etapa Parametros

Datos

Alimentacion
Materia prima
Flujo masico
Pretratamiento
Agente
Carga de sdlido
Temperatura
Tiempo de reaccién

Recuperacién de sélido
Composicién pulpa pretratada y

Pulpa de remolacha (Tabla 3.1)
100 kg/h

Agua
6 % (w/w)
120°C
5 min
85,32%

liquido Tablas 3.2y 3.4
Ajuste pH previo hidrélisis
Agente basico NaOH 6M
pH inicial 4,2
pH final 5
Hidrolisis enzimatica
Carga de solido 5% (w/w)
Temperatura 50¢eC
Tiempo de reaccidn 72 h

Coctel enzimatico

pH
Conversiones y Producciones

Celluclast 1.5L:15 FPU/g MS
Novozyme 188: 0,05 g/g celulosa
Pectinex SPL: 60 PGU/g MS
5
Tablas 3.6y 3.7

Ajuste pH previo fermentacion

Agente basico NaOH 6M
pH inicial 3,3
pH final 6
Fermentacion
Temperatura 35¢C
Microorganismo Clostridium beijerinckii
pH 6
Tiempo de reaccidn 120 h
Inéculo 10 % (v/v)
Conversiones y Producciones Tabla 3.8

Destilacion
Columna 1l
Configuracion
Presion
N2 Platos
Ratio colas/alimentacion (masa)
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Columna 2
Configuracion Torre de agotamiento
Presién 1 bar
N2 Platos 30
Ratio colas/alimentacion (masa) 0,93
Columna 3
Configuracion Torre de destilacion clasica
Presion 1 bar
N? Platos 30
Light key distillate recovery Acetona: 0,98
Heavy key distillate recovery Agua: 0,02
Columna 4
Configuracion Torre de agotamiento
Presion 1 bar
N? Platos 20
Ratio colas/alimentacion (masa) 0,10
Columna 5
Configuracion Torre de agotamiento
Presién 1 bar
N2 Platos 20
Ratio colas/alimentacion (masa) 0,10

Tabla 4.5. Parametros de partida mas importantes usados para la simulacion.

La simulacién mediante el programa Aspen Plus® del proceso descrito se realizé
mediante dos simulaciones independientes: la primera engloba las etapas de
pretratamiento, hidrélisis y fermentacion, y constituye la denominada “Seccidn
de fermentacion”, la cual se desarrolla partiendo de un flujo base de 100 kg/h de
pulpa de remolacha; y la segunda comprende las operaciones de separacion y
recuperaciéon de productos, constituyendo la denominada “Seccidn de
separacién”, y se desarrolla a partir de un flujo base de 5000 kg/h del caldo de
fermentacion obtenido en la seccién de fermentacion.

El objeto de desarrollar este proceso en dos simulaciones distintas es asegurar la
operacion en continuo en la seccion de separacion, lo cual se consigue con el uso
de un tanque pulmdn entre ambas unidades, en el cual se almacena el caldo de
fermentacion, y desde el cual se bombea, hasta la seccion de separacién, un flujo
establecido de alimentacién para la misma. Todos los procesos simulados
describen el comportamiento de la planta en régimen estacionario.
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5. RESULTADOS Y DISCUSION
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5.1. Resultados de la simulacion del proceso

Las Figuras 5.1 y 5.2 presentan el diagrama de flujo global del proceso estudiado,
tal y como se implementd en el programa Aspen Plus®:
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Figura 5.1. Diagrama de flujo global del proceso de produccidn de biobutanol a partir de pulpa de remolacha: Seccién de fermentacién.
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Figura 5.2. Diagrama de flujo global del proceso de produccidn de biobutanol a partir de pulpa de remolacha: Seccién de separacion.
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Como se puede observar en los diagramas, el proceso cuenta con las etapas de
pretratamiento, hidrodlisis enzimatica, fermentacion, y separacion y recuperaciéon
de productos, que se describieron en el apartado 4.5. Las tres primeras etapas
citadas, que constituyen la seccién de fermentacién, se concretan, basicamente,
en el reactor correspondiente, e incluyen también algunas operaciones simples
de calentamiento o refrigeracién, separacion de materia o ajuste de pH. La
cuarta etapa, que conforma la seccion de separacion, es, en cambio, mucho mas
compleja, y comprende cinco torres de destilacion ademas de un decantador y
diversas operaciones de intercambio de calor.

En total existen 6 corrientes de entrada al proceso: la materia prima, esto es, la
pulpa de remolacha azucarera (corriente PULPA); el agua necesario para el
pretratamiento (corriente AGUA-PT); la disolucion de NaOH 6M para el ajuste de
pH previo a la operacidon de hidrélisis enzimatica (corriente NAOH-HE); el coctel
enzimatico (corriente ENZIMAS); la disolucién de NaOH 6M para el ajuste de pH
previo a la operaciéon de fermentacidn (corriente NAOH-FRM); y el indculo de
Clostridium beijerinckii (corriente INOCULO).

Por otra parte, existen también 6 corrientes de salida del proceso: la pulpa de
remolacha agotada, que es separada de los hidrolizados tras la etapa de hidrdlisis
enzimatica (corriente PULPA-AG); la corriente de colas de la primera columna de
destilacién (corriente COLAS-C1); la corriente de colas de la segunda columna de
destilacion (corriente COLAS-C2); el destilado de la tercera columna de
destilacidén, que es el producto acetona (corriente ACETONA); la corriente de
colas de la cuarta columna de destilacion (corriente COLAS-C4); y la corriente de
colas de la quinta columna de destilacion, que es el producto butanol (corriente
BUTANOL). Ademas, existe en el proceso una corriente de salida de gases,
mayoritariamente CO,, del fermentador, aunque esta corriente no ha podido ser
simulada con el programa.

A continuacion se muestra y se describe en detalle cada bloque del proceso
simulado, y se muestran algunos de los resultados principales:
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5.1.1. Etapa de pretratamiento de la materia prima

En la figura inferior (Figura 5.3) se representa la parte del diagrama de flujo
correspondiente al pretratamiento de la pulpa de remolacha mediante un
proceso de autohidrélisis (denominado pretratamiento hidrotérmico).

REACT-FT

% TS
AGUA-PT :
i > s>
PULPA
% MEZC-1
CALOR-PT

Figura 5.3. Diagrama de flujo de la etapa de pretratamiento de la pulpa de
remolacha.

La pulpa de remolacha es inicialmente molida hasta aproximadamente 1 mm.
Este proceso de molienda, como se explicd en el apartado 4.5, no se ha
considerado en la simulacién llevada a cabo, debido a su variabilidad en funcién
de la materia prima a trabajar.

Se ha considerado un flujo masico de pulpa de remolacha (corriente PULPA), que
se alimenta al proceso, de 100 kg/h, asi como un flujo de agua (corriente AGUA-
PT) de 1666,7 kg/h, que se mezclan (MEZC-1) formando una corriente del 6% en
peso de materia sélida seca (corriente S1).

Para simular el funcionamiento del reactor de pretratamiento, se utilizaron los
datos experimentales de rendimientos de esta operacion, ya que es conocida la
composicion inicial de la pulpa de remolacha, la composicién de la pulpa
pretratada y del liquido obtenido tras el pretratamiento, asi como la
recuperacién de solido, para la operacidon de pretratamiento hidrotérmico a
120°2C y 1 bar con una carga de sélidos del 6% en peso, como es el caso también
en la simulacién (Tablas 3.1, 3.2 y 3.4).
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El equipo se modeld mediante un reactor del tipo RYield (REACT-PT), que
necesita, para ser completamente definido, la temperatura y presion de
operacion (1202C vy 1 bar) y los rendimientos de los componentes presentes en la
reaccion. Ademas, esta etapa cuenta con una operacion de intercambio de calor
(CALOR-PT) antes del reactor, para el calentamiento de la mezcla reaccionante,
esto es, de la mezcla formada por la pulpa de remolacha molida y el agua, hasta
la temperatura de reaccién, es decir, hasta 1209C.

La Tabla 5.1 muestra algunos de los principales resultados de las corrientes mas
importantes involucradas en esta etapa: los flujos masicos totales y la
composicion, temperatura, presion y fraccion de vapor de las corrientes, que
Aspen calcula a partir de los parametros de disefio implementados previamente
a la simulacion del proceso.

AGUA-PT PULPA POST-PT
Total flow (kg/h) 1666,67 100,00 1766,67
Substream: MIXED
Total Flow (kg/h) 1666,67 - 1681,35
Total Flow (m3/h) 1,67 - 1,78
Temperature (2C) 20,00 - 120,00
Pressure (bar) 1,00 - 1,00
Vapor Frac 0,00 - 0,00
Mass Frac
GLUCOSE 0 - 1,84E-04
FRUCTOSE 0 - 1,84E-04
ARABINOSE 0 - 1,72E-04
ACETIC ACID 0 - 4,16E-05
ACETONE 0 - 0
WATER 1,000 - 0,999
GALACTURONIC ACID 0 - 7,73E-05
BUTANOL 0 - 0
HMF 0 - 1,78E-05
Substream: SOLIDS
Total Flow (kg/h) - 100,00 85,32
Total Flow (m3/h) - 0,07 0,06
Temperature (2C) - 20,00 120,00
Pressure (bar) - 1,00 1,00
Vapor Frac - 0,00 0,00
Mass Frac -
GLUCAN - 0,203 0,225
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ARABINAN - 0,218 0,212
LIGNIN - 0,273 0,189
PECTIN - 0,020 0,063
OTHERS - 0,286 0,311

Tabla 5.1. Principales resultados de las corrientes mas importantes involucradas
en la etapa de pretratamiento hidrotérmico de la pulpa de remolacha.

5.1.2. Etapa de hidrélisis enzimatica

En la figura inferior (Figura 5.4) se representa la parte del diagrama de flujo
correspondiente a la etapa de hidrdlisis enzimatica de la pulpa de remolacha
pretratada.

REACT-HE

CENTRIF

REFRI-HE

POST-HE

Figura 5.4. Diagrama de flujo de la etapa de hidrdlisis enzimatica de la pulpa de
remolacha pretratada.

La corriente de salida del reactor de pretratamiento (corriente POST-PT), que
contiene después de la reaccion una fraccion solida del 5% en peso, es mezclada
(MEZC-2) con un pequefio flujo de NaOH 6M (corriente NAOH-HE) para ajustar su
pH hasta 5. La corriente resultante (corriente PRE-HE) es enfriada en un
intercambiador de calor (REFRI-HE) hasta la temperatura de operacién del
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reactor de hidrdlisis enzimdtica, esto es, hasta 502C, y entra al reactor de
hidrélisis, donde también se alimenta el cdctel enzimatico.

El equipo de hidrdlisis enzimatica se modelé mediante un reactor del tipo RYield
(REACT-HE), que necesita, para ser completamente definido, la temperatura y
presién de operacion (502C y 1 bar) y los rendimientos de los componentes
presentes en la reaccién. Para implementar estos rendimientos y poder simular
el funcionamiento del reactor, se utilizaron los datos experimentales disponibles,
puesto que se conocen las cantidades finales de sdélido y de hidrolizado
obtenidos tras la operacidn de hidrélisis con carga de sdlidos del 5% en peso, asi
como la composicion final de estos hidrolizados (Tablas 3.6 y 3.7).

Tras el reactor de hidrolisis, se encuentra una operacién de separacién de
solidos. El equipo de separacion es una centrifuga (CENTRIF), que separa la
corriente mezcla de salida del reactor de hidrélisis (corriente POST-HE) en una
corriente sélida de pulpa agotada (corriente PULPA-AG) y una corriente liquida
de hidrolizados (corriente HIDROLIZ), que contiene los azlUcares fermentables
que se transformaran en disolventes organicos en la etapa posterior.

La Tabla 5.2 muestra los principales resultados de los balances de materia

calculados por Aspen para esta etapa a partir de los parametros de disefo
especificados previamente a la simulacion del proceso:
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| POST-PT NAOH-HE ENZIMAS POST-HE
Total flow (kg/h) 1766,67 0,02 5,91 1772,60
Substream: MIXED
Total Flow (kg/h) 1681,35 0,02 - 1746,90
Total Flow (m3/h) 1,78 0,00 - 1,76
Temperature (2C) 120,00 20,00 - 50,00
Pressure (bar) 1,00 1,00 - 1,00
Vapor Frac 0,00 0,00 - 0,00
Mass Frac
GLUCOSE 1,84E-04 0 - 0,015
FRUCTOSE 1,84E-04 0 - 0,006
ARABINOSE 1,72E-04 0 - 0,006
ACETIC ACID 4,16E-05 0 - 0,001
ACETONE 0 0 - 0
WATER 0,999 0,806 - 0,965
GALACTURONIC ACID 7,73E-05 0 - 0,007
BUTANOL 0 0 - 0
HMF 1,78E-05 0 - 0
Na+ 0 0,111 - 1,17E-06
OH- 0 0,082 - 8,69E-07
Substream: SOLIDS
Total Flow (kg/h) 85,32 - 5,91 5,91
Total Flow (m3/h) 0,06 - 0,00 0,00
Temperature (2C) 120,00 - 20,00 20,00
Pressure (bar) 1,00 - 1,00 1,00
Vapor Frac 0,00 - 0,00 0,00
Mass Frac
GLUCAN 0,225 - 0 0
ARABINAN 0,212 - 0 0
LIGNIN 0,189 - 0 0
PECTIN 0,063 - 0 0
OTHERS 0,311 - 0 0
CELLULASE 0 - 0,712 0,712
OTHER ENZIMES 0 - 0,288 0,288

Tabla 5.2. Principales resultados de las corrientes mas importantes involucradas

en la etapa de hidrélisis enzimatica de la pulpa de remolacha pretratada.
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5.1.3. Etapa de fermentacion

En la figura inferior (Figura 5.5) se representa una parte del diagrama de flujo
correspondiente a la etapa de fermentacion de los hidrolizados de la pulpa de
remolacha pretratada.

4-'- .
o

MEZC-3

REFRIFM FERMENT

POSTFERM

Figura 5.5. Diagrama de flujo de la etapa de fermentacion de los hidrolizados de
la pulpa de remolacha pretratada.

Los hidrolizados de la pulpa de remolacha pretratada (corriente HIDROLIZ) son
mezclados (MEZC-3) con una disolucion de NaOH 6M (corriente NAOH-HE) para
ajustar el pH hasta 6. La corriente resultante (corriente S4) es enfriada en un
intercambiador de calor (REFRI-FM) hasta la temperatura de operacién del
reactor de fermentacion, esto es, hasta 352C, y entra al fermentador, donde
también se alimenta el indculo de Clostridium beijerinckii.

El fermentador se modeld mediante un reactor de tipo RYield (FERMENT), que
necesita, para ser completamente definido, la temperatura y presion de
operacion (352C y 1 bar) y los rendimientos de reaccién. Para el calculo de los
rendimientos se usaron los datos experimentales disponibles (Tabla 3.8).

La Tabla 5.3 muestra los principales resultados de los balances de materia

calculados por Aspen para esta etapa a partir de los pardmetros de diseno
especificados previamente a la simulacién del proceso:
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| HIDROLIZ NAOH-FRM POSTFERM
Total flow (kg/h) 1747,16 174,32 1921,47
Substream: MIXED
Total Flow (kg/h) 1746,90 174,32 1921,47
Total Flow (m3/h) 1,76 0,14 1,89
Temperature (2C) 50,00 20,00 35,00
Pressure (bar) 1,00 1,00 1,00
Vapor Frac 0,00 0,00 0,00
Mass Frac
GLUCOSE 0,015 0 0,001
FRUCTOSE 0,006 0 1,086E-04
ARABINOSE 0,006 0 0,001
ACETIC ACID 0,001 0 0,003
ACETONE 0 0 0,003
WATER 0,965 0,806 0,959
GALACTURONIC ACID 0,007 0 0,008
BUTANOL 0 0 0,004
HMF 0 0 0
BUTIRIC ACID 0 0 0,003
Na+ 1,17E-06 0,111 0,010
OH- 8,69E-07 0,082 0,007
Substream: SOLIDS
Total Flow (kg/h) 0,26 - -
Total Flow (m3/h) 0,0002 - -
Temperature (2C) 50,00 - -
Pressure (bar) 1,00 - -
Vapor Frac 0,00 - -
Mass Frac
GLUCAN 0,278 - -
ARABINAN 0,032 - -
LIGNIN 0,003 - -
PECTIN 0,242 - -
OTHERS 0,215 - -
CELLULASE 0,164 - -
OTHER ENZIMES 0,066 - -

Tabla 5.3. Principales resultados de las corrientes mas importantes involucradas
en la etapa de fermentacién de los hidrolizados de la pulpa de remolacha
pretratada.
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5.1.4. Etapa de separacion v recuperacion del biobutanol

A continuacién (Figura 5.6), se representa el diagrama de flujo de la seccién de
separacion y recuperaciéon de productos del proceso.
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Figura 5.6. Diagrama de flujo de la etapa de separacion y recuperaciéon de los productos de |la fermentacion.
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La etapa de separacion del proceso es una etapa compleja que comprende, de
forma general, 5 columnas de destilacion. Las columnas de destilacion se
simularon de forma rigurosa mediante los mdédulos que posee Aspen para ellas,
gue se basan en el método de equilibrio interno y externo y que utiliza
ecuaciones MESH (Mass, Equilibrium, Summation and Heat) para resolver los
balances.

La alimentacidn a la seccién de separacion (corriente ALIM-SEP), de 5000 kg/h, es
bombeada desde un tanque de almacenamiento intermedio del caldo de
fermentacion, calentada en un intercambiador de calor (CALOR-C1) hasta 952C y
alimentada a la primera columna, que permite, basicamente, la separacién por
colas de los azucares restantes, de los microorganismos y de los acidos, asi como
de gran cantidad de agua, que contiene el caldo de fermentacion. La
concentracion de disolventes organicos en esta corriente es despreciable.

Esta primera columna (COLUMN-1) es rigurosamente definida mediante el
madulo de Aspen RadFrac como una columna de agotamiento, esto es, no posee
un condensador en la cabeza, ni existe reflujo en ella, y por tanto, todo el
destilado es extraido de la torre. La corriente de alimentacion (corriente ALIM-
C1) se introduce en el plato 1 (plato superior) de la columna, que opera con una
presion de colas de 1 bar, una relaciéon de reflujo de colas respecto de la
alimentacion de 0,8 (en masa) y cuenta con 50 etapas.

Por colas, se obtiene una corriente (corriente COLAS-C1) de 4000 kg/h, que es
mayoritariamente agua. El destilado (corriente DEST-C1), de 1000 kg/h, contiene,
principalmente, acetona, butanol y agua, y constituye la alimentacion para la
siguiente columna.

La Tabla 5.4 recoge los principales resultados relativos a los balances de materia
de la columna COLUMN-1:

86

EjE=Y

«



ESCUELA DE INGENIERIAS

Celia Infante Castilla

Grado en Ingenieria Quimica. Trabajo Fin de Grado

|auM-c1  DEsT-c1  coLas-C1
Total Flow (kg/h) 5000,00 1000,00 4000,00
Total Flow (m3/h) 5,35 1668,57 4,28
Temperature (2C) 95,00 99,62 99,96
Pressure (bar) 1,00 1,00 1,00
Vapor Frac 0,00 1,00 0,00
Mass Frac
ACETONE 0,003 0,015 0
BUTANOL 0,004 0,020 0
WATER 0,962 0,959 0,963
GALACTURONIC ACID 0,008 0 0,010
ACETIC ACID 0,003 0,002 0,003
BUTYRIC ACID 0,003 0,004 0,003
NAOH 0,017 0 0,021

Tabla 5.4. Principales resultados de las corrientes involucradas en la separacion
en la primera columna (COLUMN-1).

La segunda columna (COLUMN-2) es también una columna de destilacion de
agotamiento, definida mediante el mddulo de Aspen RadFrac. La corriente de
destilado de la primera columna, a una temperatura de 1002C, es enfriada hasta
702C en un intercambiador de calor (REFRI-C1) y se alimenta a la segunda
columna (corriente ALIM-C2), definida por los siguientes parametros: presion de
operacion de 1 bar en colas, relaciéon de reflujo de colas respecto de la
alimentacion de 0,93 (en masa) y 30 etapas.

Como resultado de la simulacién se obtiene una corriente de colas (corriente
COLAS-C2) de 930 kg/h, de 99,4% (en masa) de agua, y como destilado (corriente
DEST-C2) se obtiene una corriente de 70 kg/h de, principalmente, acetona,
butanol y agua.

La Tabla 5.5 recoge los principales resultados de los balances de materia relativos
a la columna COLUMN-2 que el software resuelve:
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laum-c2  DEsT-C2  colas-c2
Total Flow (kg/h) 1000,00 70,00 930,00
Total Flow (m3/h) 1,06 74,84 1,01
Temperature (2C) 70,00 93,26 99,64
Pressure (bar) 1,00 1,00 1,00
Vapor Frac 0,00 1,00 0,00
Mass Frac
ACETONE 0,015 0,215 0
BUTANOL 0,020 0,287 0
WATER 0,959 0,495 0,994
GALACTURONIC ACID 0 0 0
ACETIC ACID 0,002 4,32E-04 0,002
BUTYRIC ACID 0,004 0,003 0,004
NAOH 0 0 0

Tabla 5.5. Principales resultados de las corrientes involucradas en la separacion
en la segunda columna (COLUMN-2).

El destilado de la segunda columna (corriente DEST-C2), a 9329C, es alimentado
directamente a la tercera (COLUMN-3), que es una columna de rectificacién,
definida mediante el médulo de Aspen DSTWU. La operacion de esta columna se
definié mediante los siguientes parametros: presion de operacién de 1 bar tanto
en cabezas como en colas, 30 etapas, y recuperacion en el destilado del
componente clave ligero (acetona) del 98% y del componente clave pesado
(agua) del 2%.

Tras la simulacion se obtiene, por colas, una corriente binaria de butanol y agua
(corriente COLAS-C3) de 54,5 kg/h, y como destilado una corriente de 15,5 kg/h
de acetona (corriente ACETONA) al 95,2%.

La Tabla 5.6 recoge los principales resultados relativos a los balances de materia
de la columna COLUMN-3:
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|DEST-C2  ACETONA  cOLAS-C3
Total Flow (kg/h) 70,00 15,48 54,52
Total Flow (m3/h) 74,84 0,02 0,06
Temperature (2C) 93,26 56,39 90,43
Pressure (bar) 1,00 1,00 1,00
Vapor Frac 1,00 0,00 0,00
Mass Frac
ACETONE 0,215 0,952 0,006
BUTANOL 0,287 0,003 0,367
WATER 0,495 0,045 0,623
GALACTURONIC ACID 0 0 0
ACETIC ACID 4,32E-04 0 5,55E-04
BUTYRIC ACID 0,003 0 0,004
NAOH 0 0 0

Tabla 5.6. Principales resultados de las corrientes involucradas en la separacion
en la tercera columna (COLUMN-3).

La corriente de colas de la tercera columna (corriente COLAS-C3), a 90°C, es
enfriada hasta 752C en un intercambiador de calor (REFRI-C3) y se mezcla, a
continuacion, con las corrientes de cabeza de las columnas cuarta y quinta
(MEZC-4). La corriente resultante (corriente S6) entra al decantador, y en el
decantador tiene lugar la separacién en dos fases liquidas, formandose una fase
mayoritariamente acuosa y una fase que contiene mayoritariamente butanol.

La fase rica en agua se alimenta a la cuarta columna (COLUMN-4). Esta columna
es una columna de agotamiento, y es rigurosamente definida mediante el
modulo de Aspen RadFrac como tal. La corriente de alimentacién (corriente
ALIM-C4) se introduce en el plato 1 (plato superior) de la columna, que opera
con una presion de colas de 1 bar, una relacién de reflujo de colas respecto de la
alimentacion de 0,10 (en masa) y cuenta con 20 etapas.

Tras la simulacion, se obtiene, por colas, una corriente de agua (corriente COLAS-
C4) de 34,0 kg/h. El destilado (corriente DEST-C4) es una corriente con un flujo
masico de 305,7 kg/h, que es enfriada en un intercambiador de calor (REFRI-C5)
desde 982C hasta 702C para ser recirculada a la cuarta columna.

La Tabla 5.7 recoge los principales resultados de los balances de materia relativos
a la columna COLUMN-4 que el software resuelve:
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|auM-c4  DEsT-ca4  colas-ca
Total Flow (kg/h) 339,70 305,73 33,97
Total Flow (m3/h) 0,37 457,72 0,04
Temperature (2C) 69,62 98,33 99,65
Pressure (bar) 1,00 1,00 1,00
Vapor Frac 0,00 1,00 0,00
Mass Frac
ACETONE 0,011 0,013 0
BUTANOL 0,140 0,155 0
WATER 0,848 0,831 0,999
GALACTURONIC ACID 0 0 0
ACETIC ACID 1,52E-04 7,791E-05 0,001
BUTYRIC ACID 2,84E-04 3,151E-04 5,35E-07
NAOH 0 0 0

Tabla 5.7. Principales resultados de las corrientes involucradas en la separacion
en la cuarta columna (COLUMN-4).

Por otro lado, la fase rica en butanol se alimenta a la quinta columna (COLUMN-
5). Esta columna es una columna de agotamiento, y es rigurosamente definida
mediante el médulo de Aspen RadFrac como tal. La corriente de alimentacién
(corriente ALIM-C5) se introduce en el plato 1 (plato superior) de la columna, que
opera con una presion de colas de 1 bar, una relacién de reflujo de colas
respecto de la alimentacién de 0,10 (en masa) y cuenta con 20 etapas.

Tras la simulacion, se obtiene, por colas, una corriente (corriente BUTANOL) de
20,2 kg/h de butanol de elevada pureza (99% w/w). El destilado (corriente DEST-
C5) es una mezcla binaria de butanol y agua, de 182,2 kg/h, que es enfriada en
un intercambiador de calor (REFRI-C5) desde 1039C hasta 70°C para ser
recirculada.

La Tabla 5.8 recoge los principales resultados de los balances de materia relativos
a la columna COLUMN-5 que el software resuelve:
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| ALIM-C5 DEST-C5 BUTANOL
Total Flow (kg/h) 202,39 182,15 20,24
Total Flow (m3/h) 0,25 120,26 0,03
Temperature (2C) 69,62 103,49 117,56
Pressure (bar) 1,00 1,00 1,00
Vapor Frac 0,00 1,00 0,00
Mass Frac
ACETONE 0,014 0,016 0
BUTANOL 0,823 0,805 0,990
WATER 0,161 0,179 0
GALACTURONIC ACID 0 0 0
ACETIC ACID 8,66E-05 8,22E-05 1,27E-04
BUTYRIC ACID 0,001 1,31E-04 0,010
NAOH 0 0 0

en la quinta columna (COLUMN-5).

5.2. Tablas de corrientes

Las tablas de corrientes de todos los flujos presentes en el proceso han sido
extraidas de los resultados que proporciona el programa Aspen Plus® tras la

simulacion y se encuentran recogidas en el Anexo lll.

Estas tablas describen detalladamente cada corriente presente en el proceso, y

proporcionan:

1.

2.

Flujo masico (kg/h) y flujo entalpico (Gcal/h) de cada corriente.

Flujo masico, volumétrico y molar; composicidén; temperatura; presion;
fraccion de vapor, liquida y sélida; entalpia masica, volumétrica y molar;
entropia masica y molar; densidad masica y molar; y peso molecular
medio; para la subcorriente "MIXED" (es decir, resultados para el flujo
liquido) y para la subcorriente "SOLIDS" (resultados para el flujo sélido).
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5.3. Analisis de equipos del proceso

A continuacién (Tablas 5.9 a 5.14) se presentan los principales parametros de
operacién de cada uno de los equipos presentes en el proceso. Algunos de estos
valores fueron los fijados antes de la simulacién (parametros de diseiio, Tabla
4.5) y otros fueron calculados por Aspen tras la simulacién del proceso. En todo
caso, todos ellos se pueden obtener como resultados de cada “bloque” (equipo)
de la simulacion en Aspen, una vez finalizada ésta.

Por otro lado, el programa Aspen Plus® proporciona resultados de
dimensionamiento y operacion de cada equipo, que luego puede evaluar y tener
en cuenta para estimar unos costes de equipos, mediante su médulo Economics.
Para realizar esta estimacidon econdmica, asi como otras que se presentaran mas
adelante, es necesario, en primer lugar, establecer las llamadas “Cost options”,
donde se fija la unidad monetaria (euros). A continuacion, mediante la opcién
“Map equipment”, es posible definir cada equipo de una forma mas precisa (por
ejemplo, los intercambiadores de calor pueden definirse como intercambiadores
de placas, intercambiadores de carcasa y tubos tipo TEMA, air-coolers,
intercambiadores con el haz de tubos de tipo U...), lo que permite al programa
realizar una evaluacién econdmica mas detallada de cada equipo, tras el
dimensionamiento de éste. Por ultimo, el programa evalla, mediante la opcion
“Size equipment” la capacidad y tamafio de los equipos y, a continuacion,
mediante la opcidn “Evaluate”, realiza una evaluacion econémica.

Los resultados econdmicos para los equipos se presentaran en el apartado 5.5.2.
Los resultados de dimensionamiento y operaciéon que el programa calcula
previamente se encuentran en el Anexo IV.
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Name CALOR-PT | CALOR-C1
Outlet
temperature (2C) 120 95
Outlet pressure
(bar) 2,03 1
Vapor fraction 0 0
Net duty (GJ/h) 0,7032 1,2544
Utility required Steam 690 | Steam 690
KPa KPa

Name REFRI-HE REFRI-FM REFRI-C2 REFRI-C3 REFRI-C4 REFRI-C5
Outlet
temperature (2C) 50 35 70 75 70 70
Outlet pressure
(bar) 1 1 1 1 1 1
Vapor fraction 0 0 0 0 0 0,14
Net duty (GJ/h) 0,4971 0,0986 2,3244 0,0039 0,6532 0,1820
Utility required Cooling Cooling Cooling Cooling Cooling

Water Water Water ) Water Water

Tabla 5.9. Principales parametros de operacion de los intercambiadores de calor
presentes en el proceso.

Se puede observar que el mayor requerimiento energético, 2,32 Gl/h,
corresponde al intercambiador de calor REFRI-C2, que es el encargado de enfriar
el destilado de la primera columna de destilacion, de flujo 1000 kg/h, desde 99,6
hasta 702C, antes de su entrada a la segunda columna. También es elevado
respecto al resto el requerimiento energético del intercambiador CALOR-C1, 1,25
GJ/h, que es el encargado de calentar el caldo de fermentacién (5000kg/h) hasta
la temperatura de entrada a la secciéon de separacién (952C). Por otro lado, el
requerimiento para el equipo REFRI-C3, que enfria la corriente de colas de la
tercera columna desde 902C hasta 752C, no es demasiado elevado, y es por esto
gue se seleccionara un air-cooler para el intercambio.

En general, se puede observar que el hecho de operar siempre en un rango de
temperaturas y presiones moderadas (lo cual que caracteriza a la mayoria de los
procesos bioquimicos) provoca que, para calentar o enfriar las corrientes
implicadas, baste con usar como utilities vapor de agua de media-baja presion
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(steam), de concretamente 690 kPa, y agua de refrigeracion (cooling water, CW),
respectivamente. El uso de estas utilities abaratara en gran medida el proceso.
Ademas, en el caso del intercambiador REFRI-C3, que sera de tipo air-cooler, no
habra gasto de utility, puesto que se usara aire para enfriar, aunque si supondra
un gasto energético de electricidad.

5.3.2. Reactores

Name REACT-PT REACT-HE FERMENT

Outlet temperature (2C) 120 50 35
Outlet pressure (bar) 1 1 1
Vapor fraction 0 0 0
Net duty (GJ/h) 0,0611 0,2093 0,0939
Utility required Cooling Water | Steam 690 KPa| Cooling Water

Tabla 5.10. Principales pardmetros de operacion de los reactores presentes en el
proceso.

5.3.3. Columnas de destilacion

5.3.3.1. Columnas de destilacion

Name COLUMN-3

Minimum reflux ratio 10,03
Actual reflux ratio 10,30
Minimum number of stages 5,98
Number of actual stages 30,00
Feed stage 24,96
Number of actual stages above feed 23,96
Reboiler heating required (GJ/h) 0,01
Condenser cooling required (GJ/h) 0,11
Distillate temperature (2C) 56,39
Bottom temperature (2C) 90,43
Distillate to feed fraction 0,12

Tabla 5.11. Principales parametros de operacidon de las columnas de destilacion
clasicas presentes en el proceso.
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La columna 3 (COLUMN-3), columna de destilacién de 30 platos de obtencién del
producto ACETONA, tiene un ratio de refluyjo de 10,3; y posee unos
requerimientos energéticos de calentamiento en el calderin de 0,01 GJ/h y de
enfriamiento en el condensador de 0,11 GJ/h. La temperatura de la corriente de
destilado es de 56,42C vy la de la corriente de colas de 90,42C.
5.3.3.2. Columnas de agotamiento
Name COLUMN-1 COLUMN-2 COLUMN-4 COLUMN-5
Condenser/Top stage
Temperature (2C) 99,62 93,26 98,33 103,49
Heat duty (GJ/h) 0,00 0,00 0,00 0,00
Distillate rate 1000,00 70,00 305,73 182,15
Reflux rate 5025,05 1048,90 324,86 294,06
Reflux ratio 5,03 14,98 1,06 1,61
Distillate to feed ratio 0,20 0,07 0,90 0,90
Reboiler/Bottom stage
Temperature (2C) 99,96 99,64 99,65 117,56
Heat duty (GJ/h) 2,30 0,23 0,66 0,19
Bottoms rate 4000,00 930,00 33,97 20,24
Boilup rate 1023,15 103,73 290,43 318,74
Boilup ratio 0,26 0,11 8,55 15,75
Bottoms to feed ratio 0,80 0,93 0,10 0,10

Tabla 5.12. Principales parametros de operacién de las columnas de agotamiento
presentes en el proceso.

La primera columna de destilacion (COLUMN-1), que fue definida como una torre
de agotamiento de 50 platos, requiere un gasto energético en el calderin de 2,30
GJ/h. El destilado, con un flujo de 1000 kg/h, tiene una temperatura de 99,6°C; y
la corriente de colas, de 4000 kg/h, una temperatura de aproximadamente
100¢9C.

La segunda columna de destilacion (COLUMN-2), fue definida como una torre de
agotamiento de 30 platos, requiere un gasto energético en el calderin de 0,23
GJ/h. El destilado, con un flujo de 70 kg/h, tiene una temperatura de 93,26°C; y
la corriente de colas, de 930 kg/h, una temperatura de 99,6°C.
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La cuarta columna de destilacion (COLUMN-4), definida como una torre de
agotamiento de 20 platos, requiere un gasto energético en el calderin de 0,66
GJ/h. El destilado, de 305,73kg/h, tiene una temperatura de 98,32C; y la
corriente de colas, de aproximadamente 34 kg/h, una temperatura de 99,7°C.

Por ultimo, la quinta columna de destilacion (COLUMN-5), columna de obtencién
de butanol definida como una torre de agotamiento de 20 platos, requiere un
gasto energético en el calderin de 0,19 GJ/h. El destilado, de 182,15 kg/h, tiene
una temperatura de 103,52C; y la corriente de colas, es decir, el producto
butanol, de flujo 20,24 kg/h, una temperatura de 117,6°C.

5.3.4. Centrifuga

CENTRIF
Fraction of solids to solid outlet 0,990001
Fraction of liquid to liquid outlet 1
Solid load of liquid outlet 0,000147
Liquid load of solid outlet 0
D50 of separation curve 0,042

Tabla 5.13. Principales pardmetros de operacion de la centrifuga presente en el
proceso.

5.3.5. Decantador

DECANT
Outle temperature (2C) 69,62
Outlet pressure (bar) 1
Net duty (GJ/h) 0
First liquid/Total liquid 0,1976

Tabla 5.14. Principales parametros de operacion del decantador presente en el
proceso.
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El ratio de separacién de liquidos (flujo masico del liquido menos denso, es decir,
del liquido que sale por la parte superior del decantador y que constituye la
alimentacion de la columna 4, entre el flujo masico del liquido total del
decantador) es de aproximadamente 0,20. La temperatura de salida de ambos
liquidos de estos equipos, es decir, de los flujos de alimentacién a las columnas 4
y 5, es de 69,62°C.

5.4. Analisis energético del proceso

Las Tablas 5.15, 5.16 y 5.17 resumen los consumos energéticos, en €/hora,
evaluados y obtenidos por el programa Aspen Plus® mediante su aplicacién
Aspen Energy Analyzer, a partir de los requerimientos energéticos de todos los
equipos que componen el proceso. Estos gastos se dividen en tres categorias: los
gue se emplean para proporcionar electricidad, los que se emplean para calentar
corrientes y en los calderines de las columnas de destilacion (vapor de media-
baja presion), y los que emplean para enfriar corrientes y en los condensadores
de las columnas de destilacién (agua de refrigeracion).

Los gastos se presentan desglosados para la seccion de fermentacion (Tabla 5.15)
y para la seccién de separacién (Tabla 5.16), y a continuacién de forma global
para todo el proceso simulado (Tabla 5.17).

Gastos energéticos Seccion de Fermentacién |

Name Fluid Rate Rate Units Cost per Hour Cost Units
Electricity 63,331 KW 4,908 EUR/H
Cooling Water Water 12,813 M3/H 0,406 EUR/H
Steam @690KPA Steam 0,340 TON/H 6,091 EUR/H
TOTAL 11,406 EUR/H

Tabla 5.15. Resumen de los gastos energéticos en el proceso de produccidn de
biobutanol a partir de pulpa de remolacha para la Seccién de Fermentacion.
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Gastos energéticos Seccion de Separacion |

Name Fluid Rate Rate Units Cost per Hour Cost Units
Electricity 50,821 KW 3,939 EUR/H
Cooling Water Water 67,962 M3/H 2,154 EUR/H
Steam @690KPA Steam 2,240 TON/H 40,110 EUR/H
TOTAL 46,203 EUR/H

Tabla 5.16. Resumen de los gastos energéticos en el proceso de produccidn de
biobutanol a partir de pulpa de remolacha para la Seccién de Separacién.

Gastos energéticos totales |

Name Fluid Rate RateUnits Cost per Hour CostUnits
Electricity 114,152 KW 8,847 EUR/H
Cooling Water Water 80,775 M3/H 2,561 EUR/H
Steam @690KPA Steam 2,580 TON/H 46,201 EUR/H
TOTAL 57,609 EUR/H

Tabla 5.17. Resumen de los gastos energéticos totales en el proceso de
produccion de biobutanol a partir de pulpa de remolacha.

Se observa que, mientras que el gasto de electricidad es similar para ambas
secciones que conforman el proceso (4,91 €/h para la seccion de fermentacién y
3,94 €/h para la de separacion), el gasto de utilities de agua de refrigeracion y
vapor de agua es muy superior en la seccién de separacién (0,41 y 6,09 €/h,
respectivamente, para la seccién de fermentacion, frente a 8,85 y 46,20 €/h,
para la seccion de separacion).

Los procesos bioquimicos, que transcurren a temperaturas y presiones
moderadas, requieren un gasto energético menor que los procesos
petroquimicos clasicos. Se puede concluir que la seccion de fermentacion, que es
una unidad de proceso bdsicamente bioquimica, es una unidad econdmicamente
muy eficiente, puesto que el coste energético supone siempre el mayor coste
dentro de los totales de una planta, y éste, para esta seccidn, no es elevado
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Sin embargo, la seccidn de separacidn, indispensable para la recuperacion de los
disolventes orgdnicos que se encuentran muy diluidos en el caldo de
fermentacion, tiene un elevado gasto energético, y por tanto un mayor coste
energético y global. El gasto energético mas elevado es el del vapor de agua de
690 kPa, que representa en total un coste de 46,20 €/h, lo que supone el 80% de
los costes totales energéticos del proceso, que son 57,61 €/h.

La Tabla 5.18 muestra los costes energéticos (costes de utilities) por equipos:

Equipment

Name Utility Cost [EUR/HR]
MEZC-1 0,000
CALOR-PT 6,091
REACT-PT 0,000
MEZC-2 0,000
REFRI-HE 0,339
REACT-HE 0,000
CENTRIF 1,163
MEZC-3 0,000
REFRI-FM 0,067
FERMENT 0,000
CALOR-C1 10,866
COLUMN-1 19,936
REFRI-C2 1,585
COLUMN-2 2,018
COLUMN-3 0,000
REFRI-C3 0,116
MEZC-4 0,000
DECANT 0,000
COLUMN-4 5,683
REFRI-C4 0,445
COLUMN-5 1,608
REFRI-C5 0,124
TOTAL 50,041

Tabla 5.18. Desglose de los costes energéticos (electricidad, agua de
refrigeracion o vapor de agua) para los distintos equipos del proceso.
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El mayor coste de utilities se encuentra en la primera columna de destilacion
(COLUMN-1), con un valor de 19,94 €/h, que representa casi el 40% de los costes
totales de utilities en equipos. El coste de utilities del intercambiador CALOR-C1,
en el que se calienta el caldo de fermentacion que procede del tanque pulmoén
de almacenamiento hasta 952C a la entrada de la seccién de separacion, es
también considerablemente superior al resto, de 10,87 €/h, representando el
21,7% de los costes totales de utilities en equipos.

Tras este andlisis energético realizado por el programa, es importante tener en
cuenta las limitaciones de la simulacién en cuanto a calculos de consumo de
energia.

Por un lado, el software no evalla la energia eléctrica que consumirian otros
equipos necesarios en el proceso como bombas, compresores, reactores de
tratamiento de aguas residuales, etc., puesto que son equipos de menor
relevancia que no se han simulado en el proceso. Tampoco son evaluados en la
simulacion los consumos energéticos asociados a las etapas de transporte vy
acondicionamiento tanto de la materia prima como de los productos. No
obstante, el balance de energia llevado a cabo permite obtener una idea
aproximada de los requerimientos energéticos del proceso.

Por otra parte, en la simulacién del proceso desarrollada no se ha realizado
ningun tipo de integraciéon energética. Esta integracion reduciria el consumo
energético del proceso. Ademas, seria interesante estudiar la posibilidad del
aprovechamiento energético del subproducto sdlido, la pulpa de remolacha
agotada, como combustible adecuado para calderas.

100

EjE=Y

«



Sil

ESCUELA DE INGENIERIAS
INDUSTRIALES

Celia Infante Castilla

Grado en Ingenieria Quimica. Trabajo Fin de Grado

5.5. Analisis tecno-econdmico del proceso

5.5.1. Principales resultados del proceso de produccion de
biobutanol a partir de pulpa de remolacha

Se presentan en este apartado, a modo de resumen, los resultados mas
relevantes obtenidos tras la simulacién del proceso de produccién de biobutanol
a partir de pulpa de remolacha.

Estos resultados incluyen los flujos de las corrientes de salida del proceso:
butanol y acetona (productos del proceso, corrientes BUTANOL y ACETONA), la
corriente de agua residual (corriente COLAS-C1), las corrientes de agua que
pueden reutilizarse en el proceso (corrientes COLAS-C2 y COLAS-C4), la cantidad
de subproducto sdlido (pulpa de remolacha agotada, corriente PULPA-AG),
siendo todos ellos resultados de la simulacion con el programa Aspen Plus®.
Ademas, se presenta el flujo de CO, producido en la etapa de fermentacion,
calculado éste de forma numérica y aproximada, como se detalla en el apartado
siguiente.

5.5.1.1. Calculo del CO; producido en la etapa de fermentacion del
proceso

La corriente de salida de gases (mayoritariamente CO,) del fermentador es una
corriente que no pudo ser simulada con el programa Aspen Plus®, puesto que se
carecia de los datos experimentales de produccion de CO;, en el proceso
desarrollado. Sin embargo, es posible realizar un calculo aproximado de este CO,
producido en la etapa de fermentacién, atendiendo a la estequiometria de las
reacciones del metabolismo del microorganismo en la fermentacion ABE.

La Figura 5.7 muestra la ruta metabdlica para los cultivos del género Clostridia,
empleando diversos sustratos.
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Figura 5.7. Ruta metabdlica de la fermentacidon ABE por el género Clostridia. [8]

Como ya se explico en el apartado 1.1.3.2 de la Introduccién, los productos
finales de la fermentacidon ABE del género Clostridia son, generalmente, acetona,
butanol, etanol, acido acético, acido butirico, hidrogeno y didxido de carbono; y
el metabolismo de produccién se divide en 2 fases distintas: acidogénesis
(produccion de acidos) y solventogénesis (produccion de disolventes).

Los azucares tipo hexosa son metabolizados por la via de Embden-Meyerhof-
Parnas (EMP Pathway), siendo esta via el tipo de glucdlisis (via metabdlica
encargada de oxidar glucosa para obtener energia para la célula) mas comun.
Esta via metabdlica esta formada por una serie de 10 reacciones enzimaticas
donde, de forma global, 1 mol de hexosa se convierte en 2 moles de piruvato,
con produccion neta de 2 moles de ATP y NADH [30]. La reaccién global es la
siguiente:

C¢H,,06 + 2 NAD* + 2 HPO,*~ + 2 ADP
— 2 Piruvato + 2 NADH* + 2 ATP* + 2 H,0 + 2 H*
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Los azlcares tipo pentosa se metabolizan a través de la via de la pentosa fosfato
(PPP Pathway), por la que se convierten en pentosa 5-fosfato y se desasimilan
por la secuencia de transcetolasa-transaldolasa, produciendo fructosa 6-fosfato y
gliceraldehido 3-fosfato, que a continuaciéon entran en la via glicolitica. La
fermentacion de 3 moles de pentosa produce 5 moles de piruvato, 5 moles de
ATP y 5 moles de NADH. El piruvato producido a partir de la glucdlisis se escinde
a continuacién en presencia de la coenzima (CoA) para producir diéxido de
carbono, acetil-CoA, y ferredoxina reducida. El acetil- CoA se condensar3,
reducird o deshidratard posteriormente, para producir derivados tales como
acetoacetil-CoA y butiril- CoA. Estos 3 compuestos (acetil-CoA, acetoacetil-CoA y
butiril-CoA) son los compuestos intermedios centrales que conducirdn a la
produccién de acidos y ABE. [30] [8]

De forma global, atendiendo a la estequiometria metabdlica descrita, el CO,
procedente de la fermentacion ABE del microorganismo Clostridium beijerinckii,
proviene, por un lado, de la oxidacion del piruvato producido tras la glicdlisis de
los azUcares hexosa, y por otro lado de la oxidacidn del piruvato producido tras la
ruta de la pentosa fosfato de los azlcares pentosa. Las reacciones globales,
atendiendo Unicamente a los azucares, el piruvato y el CO, serian las siguientes:

AzUcares tipo hexosa (ruta Embden-Meyerhof-Parnas + oxidacion piruvato):

Ce¢H1,04 — 2 Piruvato = 2 CO,

AzUcares tipo pentosa (ruta de la pentosa fosfato + oxidacion piruvato):

3C5H,y05 — 5 Piruvato — 5 CO,

Es posible, de esta forma, realizar un cdlculo aproximado del CO, producido en la
etapa de fermentacién del proceso, atendiendo a esta estequiometria, y en base
a las hexosas (glucosa y fructosa ) y pentosas (arabinosa) consumidas.

La Tabla 5.19 muestra el consumo de tales azlcares, calculado como la diferencia
entre la cantidad de azucares de la corriente de salida del fermentador (corriente
POST-FERM) y de la corriente de entrada al fermentador (corriente PRE-FERM),
siendo estos azlcares producto de la hidrélisis enziméatica de 100 kg/h de pulpa
de remolacha pretratada, tal y como se detallé en apartados anteriores:
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Corriente Corriente Consumo
PRE-FERM POST-FERM
Glucosa (kg/h) 26,552 1,200 25,352
Fructosa (kg/h) 10,313 0,209 10,104
Arabinosa (kg/h) 10,167 2,029 8,138

«
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Tabla 5.19. Consumo de azuUcares en la etapa de fermentacidén del proceso de
produccion de biobutanol a partir de pulpa de remolacha.

Asi, la produccion aproximada de CO, derivada de la fermentaciéon de los
azucares hexosa queda recogida en la Tabla 5.20:

Glucosa + Fructosa | Piruvato Co,
kg/h 35,456 34,707 17,334
kmol/h 0,197 0,394 0,394
m3/h 9,410

Tabla 5.20. Produccién aproximada de CO, derivado de la fermentacion de los
azucares hexosa (glucosa y fructosa) en el proceso de produccion de biobutanol a
partir de pulpa de remolacha.

La produccién aproximada de CO, derivada de la fermentacion de los azucares
pentosa se recoge en la Tabla 5.21:

Arabinosa Piruvato CO,
kg/h 8,138 7,966 3,979
kmol/h 0,054 0,090 0,090
m3/h 2,160

Tabla 5.21. Produccién aproximada de CO, derivado de la fermentacion de los
azucares pentosa (arabinosa) en el proceso de produccion de biobutanol a partir
de pulpa de remolacha.

La Tabla 5.22 muestra la produccion total aproximada de gas CO, en la etapa de
fermentacion del proceso, para una seccién de fermentacion que parte de un
flujo base de materia prima de 100 kg/h de pulpa de remolacha:
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Produccion total de CO, en la
etapa de fermentacion

11,570 | m3/h
21,313 | kg/h

Tabla 5.22. Produccion total aproximada de CO, en la etapa de fermentacién en
el proceso de produccion de biobutanol a partir de 100 kg/h pulpa de remolacha.

5.5.1.2. Principales resultados del proceso

En la Tabla 5.23 se presentan los resultados de produccidn de los productos del
proceso, esto es, de butanol y acetona, asi como los resultados de recuperacién
de los mismos, es decir, la cantidad de butanol y acetona que se consigue
separar como corrientes de producto (ACETONA y BUTANOL) respecto a las
cantidades que se encontraban en el caldo de fermentacién que se alimenta a la
seccién de separacion (corriente ALIM-SEP).

Tras la simulacion de la seccidn de separacion del proceso se obtuvieron flujos de
20,2 kg/h de butanol al 99% w/w y 15,5 kg/h de acetona al 95,2% w/w. Hay que
tener en cuenta, sin embargo, para interpretar estos resultados y el resto de
resultados de la simulacién de la seccidén de separacion del proceso, a la hora de
referirlos a la cantidad de materia prima que entra al proceso global, que la
alimentacion a tal seccion fue de 5000 kg/h de caldo de fermentacion, los cuales
serian resultado del pretratamiento, hidrdlisis enzimatica y fermentacién de los
hidrolizados de 260,21 kg/h de pulpa de remolacha (puesto que, tras la
simulacién de la seccion de fermentacion, se obtuvieron 1921,5 kg/h de caldo de
fermentacion para un flujo de 100 kg/h de materia prima).
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Produccion butanol L/h 28,40
Produccién butanol kg/t pulpa 77,78
Produccién butanol L/t pulpa 109,12
Produccidn acetona L/h 20,43
Produccion acetona kg/t pulpa 59,49
Produccidon acetona L/t pulpa 78,53
Produccion acetona L/L butanol 0,72
Recuperacion butanol % 99,89
Recuperacion acetona % 98,00

Tabla 5.23. Resultados de produccién y de recuperacion de butanol y acetona del
proceso.

Asi, en la configuracidon de proceso propuesta, se producen 77,78 kg butanol/t
pulpa de remolacha, con una pureza del 99% (en masa), y 59,49 kg acetona/t
pulpa de remolacha, con una pureza del 95,2% (en masa), lo que es equivalente a
109,12 L butanol/t pulpa de remolacha y 78,53 L acetona/t de pulpa de
remolacha. Estas cantidades suponen unas recuperaciones, tanto de butanol
como de acetona del 99,89% y 98% respectivamente, lo que muestra un alto
rendimiento de la seccién de separacion.

En la Tabla 5.24 se presentan otros resultados importantes del proceso, que
comprenden el resto de flujos de corrientes de salida de éste: el flujo de agua
residual (corriente COLAS-C1), el de agua que por su bajo nivel de impurezas
podria ser reutilizada directamente en el proceso (corrientes COLAS-C2 y COLAS-
C4), disminuyendo asi el consumo de agua, el de subproducto sélido (pulpa de
remolacha agotada, corriente PULPA-AG), y el de CO; producido en la etapa de
fermentacion, referidos todos ellos tanto a la cantidad de materia prima inicial
(pulpa de remolacha) como a la cantidad de producto principal, es decir, de
butanol producido.
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Pulpa Agotada (subproducto sélido)

kg/t pulpa 254,40
kg/L butanol 2,33
Corriente Residual (agua 96,3%)

t/t pulpa 15,37
kg/L butanol 140,87
m3/t pulpa 16,43
m3/L butanol 0,15
Agua (>99%)

kg/t pulpa 3704,58
kg/L butanol 33,95
m3/t pulpa 4,04
m3/L butanol 0,04
co,

kg/t pulpa 213,13
kg/L butanol 1,95
m3/t pulpa 115,70
m3/L butanol 1,06

Tabla 5.24. Resultados de produccion de pulpa agotada, corrientes residuales,
agua y CO, en el proceso, referidos a la materia prima (pulpa de remolacha) y al
producto butanol.

La corriente liquida residual del proceso, correspondiente a la corriente COLAS-
C1, es la corriente de salida del proceso con mayor flujo, 4000 kg/h, y la que
contiene la mayor parte del agua del proceso, 3850,5 kg/h. Esta corriente precisa
un tratamiento posterior, puesto que contiene cantidades relevantes de acidos
galacturdnico, acético y butirico. Seria necesario plantear un tratamiento de
depuracion para reutilizar el agua de forma que se satisfagan las necesidades del
proceso (corriente AGUA-PT).

La tabla 5.25 muestra el mencionado consumo de agua necesario para la
operacion del proceso (corriente AGUA-PT).

AGUA-PT t/t pulpa 16,67
AGUA-PT kg/L butanol 152,73

Tabla 5.25. Consumo de agua (corriente AGUA-PT) necesario para la operacion
del proceso, referido a la materia prima (pulpa de remolacha) y al producto
butanol.

107

S{E=R

«



Sil

ESCUELA DE INGENIERIAS
INDUSTRIALES

Celia Infante Castilla

Grado en Ingenieria Quimica. Trabajo Fin de Grado

Existen dos corrientes de salida del proceso, las corrientes COLAS-C2 y COLAS-C4,
que son practicamente agua pura. El flujo de estas corrientes, que en suma es de
964 kg/h, constituye una parte significativa recuperada del agua de alimentacion:
el 22,23% (Tabla 5.26). Asi, esta cantidad de agua si podria ser directamente
recirculada al comienzo del proceso, satisfaciendo en parte las necesidades de
agua al comienzo de éste (corriente AGUA-PT).

Consumo de agua (AGUA-PT) (kg/L butanol) 152,73
Recuperacion de agua en la seccion de separacion

(COLAS-C2 + COLAS-C4) (kg/L butanol) 33,95
Porcentaje de recuperacion de agua (%) 22,23

Tabla 5.26. Recuperacién de agua pura (>99%) en el proceso.

En la Tabla 5.27 se presentan los resultados mas importantes en cuanto a gastos
energéticos totales del proceso, es decir, teniendo en cuenta tanto la seccién de
fermentacion como la de separacién, referidos tanto a la cantidad de materia
prima inicial (pulpa de remolacha) como a la cantidad de producto principal, es
decir, de butanol producido. Se muestran los requerimientos del proceso de
electricidad, agua de refrigeracion (Cooling water, CW) y de vapor de media-baja
presion, asi como el coste que suponen en total.

Como se menciond en el apartado 5.4, es importante tener en cuenta que en la
simulacion desarrollada no se ha realizado ningun tipo de integracion energética,
la cual reduciria estos consumos. Ademas, el posible aprovechamiento
energético del subproducto solido, la pulpa de remolacha agotada, como
combustible adecuado para calderas, reduciria también el consumo energético
requerido por el proceso.
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Gastos energéticos totales
kW/t pulpa 828,61
m3 CW/t pulpa 13074,01
t vapor/t pulpa 12,01
kW/L butanol 7,59
m3 CW/L butanol 119,81
t vapor/L butanol 0,11
EUR/t pulpa 291,65
EUR/L butanol 2,67

Tabla 5.27. Resumen de los gastos energéticos totales del proceso, referidos a la
materia prima (pulpa de remolacha) y al producto butanol.

5.5.2. Analisis econdmico del proceso de produccion de biobutanol
a partir de pulpa de remolacha

Como se detallé al comienzo del apartado 5.3, el programa Aspen Plus® calcula
valores de dimensionamiento y parametros de operacion de cada equipo, que
luego puede evaluar y tener en cuenta para estimar unos costes de equipos,
mediante su médulo Economics.

Para cada equipo, el programa, tras la simulacion del proceso y la mencionada
evaluacion econdmica, proporciona los siguientes resultados: "Equipment cost"
(el coste del equipo), "Installed cost" (costes de instalaciéon del equipo, esto es,
los costes de materiales y mano de obra asociados con éste), "Equipment
weight" (el peso del equipo), "Total installed weight" (el peso del equipo mas sus
bultos de instalacion: tuberias, sistemas eléctricos y de control...) y "Utility cost"
(el coste de las utilities requeridas en el equipo).

La tabla 5.28 muestra estos resultados econdmicos para cada equipo calculado
por Aspen Plus®.
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Name Equipment Installed Equipment Installed Utility Cost
Cost [EUR] Cost [EUR] | Weight [KG] | Weight [KG] | [EUR/HR]
CALOR-PT 1400 77800 130 2670 6,091
REACT-PT 58600 205300 1600 7160 0
REFRI-HE 12100 34900 0 176 0,339
REACT-HE 58700 204600 1600 6945 0
CENTRIF 113500 168300 3400 5115 1,163
REFRI-FM 9400 59800 280 1757 0,0673
FERMENT 58600 204500 1600 6945 0
CALOR-C1 9500 66700 290 2995 10,866
COLUMN-1 720600 1022700 167330 180600 19,936
REFRI-C2 13300 74100 910 3315 1,585
COLUMN-2 204100 428800 36510 45628 2,018
COLUMN-3 176300 347000 32400 39317 0
REFRI-C3 42100 80800 2000 3583 0,116
DECANT 23800 136600 1800 6380 0
COLUMN-4 95500 302700 10540 18793 5,683
REFRI-C4 10400 63500 440 2353 0,445
COLUMN-5 95600 301800 10420 18715 1,608
REFRI-C5 8900 44100 200 1365 0,124
TOTAL 1712400 3824000 271450 353812 50,041

Tabla 5.28. Resultados econdmicos de los equipos presentes en el proceso.

Se puede observar que los equipos de mayor coste son las tres primeras
columnas de la secuencia de torres de destilacion de la seccién de separacién,
siendo el coste de la primera (COLUMN-1), de 720.600 €, el mas elevado, y los
costes de la segunda y tercera (COLUMN-2 y COLUMN-3) de 204.100 y 176.300 €,
respectivamente. El alto coste de las columnas COLUMN-1 y COLUMN-2 se debe,
en parte, a que operan con flujos altos: 5000 kg/h y 1000 kg/h, respectivamente.
El coste de equipo de la primera columna representa el 42,1% del coste total de
equipos, y el de las columnas segunda vy tercera el 11,9% y 10,3%,
respectivamente. Son también elevados los costes de la centrifuga (CENTRIF) y
de las columnas cuarta y quinta (COLUMN-4 Y COLUMN-5), de 113.500 €, 95.500
€ y 95.600 €, respectivamente, que representan el 6,6%, 557% y 5,58%,
respectivamente, del coste total de equipos del proceso.

Respecto al coste de las utilities, como ya se comento en el apartado 5.4, el coste
mas elevado es también el de la primera columna de destilacién (COLUMN-1),
con un valor de 19,94 €/h, que representa casi el 40% de los costes totales de
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utilities en equipos. El coste de utilities del intercambiador CALOR-C1, en el que
se calientan el caldo de fermentacion hasta 952C a la entrada de la seccion de
separacion, es también considerablemente superior al resto, de 10,87 €/h,
representando el 21,7% de los costes totales de utilities en equipos.

El mdédulo econdmico de Aspen Plus® permite valorar econdmicamente las
corrientes de entrada y salida del proceso, con la opcion "stream prices", si a
éstas se las asigna un precio, proporcionando asi los costes de materia prima
("Total raw material cost") y las ganancias obtenidas por los productos del
proceso ("Total product sales").

Para el proceso de produccién de butanol a partir de pulpa de remolacha no se
consideré un precio de compra de esta materia prima, puesto que se ha
supuesto que este proceso estaria implantado como otra linea de negocio, en
una planta de produccion de azlcar a partir de remolacha, donde la pulpa es el
principal subproducto, que constituye la alimentacién para la planta concebida y
simulada en este proyecto. Existen también otras materias primas en el proceso,
que son principalmente el NaOH necesario para los ajustes de pH, el cdctel
enzimatico para la etapa de hidrdlisis y el indculo para la etapa de fermentacion,
pero ninguno de ellos se ha entrado a valorar.

La Tabla 5.29 muestra los precios de referencia que se implementaron en Aspen
Plus® para el cdlculo del valor de las corrientes de producto del proceso, esto es,
butanol y acetona.

S{E=R

S/ton | EUR/kg distribuidor referencia

n-butanol 99% | 1800,00| 1,9355 Fine and prime distributors

Alibaba.com [31]

(PTY), Ltd.
. . Hong Kong Jia Ying Made-in-China.com
acetona industrial | 800,00 | 0,8602 International Trade Co., Ltd. [32]

Tabla 5.29. Precios de los productos butanol y acetona con sus respectivos
distribuidores.
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La Tablas 5.30, 5.31 y 5.32 presentan, a modo de resumen, los principales
resultados econédmicos obtenidos por Aspen Plus® tras la simulacion del proceso,
en €/afo. Estos resultados se presentan en primer lugar desglosados para la
seccion de fermentacion (Tabla 5.30) y para la seccion de separacion (Tabla
5.31), y a continuacion de forma global para todo el proceso (Tabla 5.32).

Name Summary
Total Capital Cost [EUR] 4088040
Total Operating Cost [EUR/Year] 1723450
Total Raw Materials Cost [EUR/Year] 0
Total Product Sales [EUR/Year] 0
Total Utilities Cost [EUR/Year] 99983
Equipment Cost [EUR] 312300
Total Installed Cost [EUR] 955200

Tabla 5.30. Principales resultados econdmicos correspondientes a la seccion de

fermentacion del proceso.

Name Summary
Total Capital Cost [EUR] 8351680
Total Operating Cost [EUR/Year] 1898340
Total Raw Materials Cost [EUR/Year] 0
Total Product Sales [EUR/Year] 495592
Total Utilities Cost [EUR/Year] 405015
Equipment Cost [EUR] 1400100
Total Installed Cost [EUR] 2868800

Tabla 5.31. Principales resultados econdmicos correspondientes a la seccién de

separacion del proceso.
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Name Summary
Total Capital Cost [EUR] 12439720
Total Operating Cost [EUR/Year] 3621790
Total Raw Materials Cost [EUR/Year] 0
Total Product Sales [EUR/Year] 495592
Total Utilities Cost [EUR/Year] 504998
Equipment Cost [EUR] 1712400
Total Installed Cost [EUR] 3824000

Tabla 5.32. Principales resultados econdmicos correspondientes al proceso
global de obtencion de biobutanol a partir de pulpa de remolacha.

Todos los costes, esto es, los costes de capital, los de operacidn, los de utilities,
los de equipos y los de instalacién, son superiores en la seccién de separacién,
suponiendo, respectivamente, el 67,1%, 52,4%, 80,2%, 81,8% y 75% respecto a
los del proceso en global.

Estos porcentajes son especialmente altos en el caso de los costes de utilities
(80,2%) y de equipos (81,8%), dando muestra de que la seccidon de separacion,
gue es una unidad de separacion "clasica" basada en un tren de torres de
destilacidn, seria la seccion a optimizar con el objetivo de mejorar la eficiencia
econdmica de la planta. La simulacion de esta seccion de separacion supone un
punto de partida y permite la comparacion de este proceso con otras
alternativas de separacién basadas en operaciones mas novedosas vy
energéticamente eficientes, como son la extraccidon, extraccién supercritica,
stripping, adsorcion o pervaporacion, y que puedan resultar mas econdmicas
para la recuperacion de los productos de fermentacion de los hidrolizados de la
pulpa de remolacha.
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Se han presentado los resultados de la simulacién de las etapas principales del
proceso de producciéon de biobutanol a partir de pulpa de remolacha
(pretratamiento, hidrodlisis, fermentacion y recuperacion de disolventes
mediante destilacién) mediante el software Aspen Plus®. El proceso simulado
comprende dos secciones, la de fermentacién y la de separacion.

A partir de los resultados obtenidos se concluye que la pulpa de remolacha
azucarera constituye una materia prima prometedora para su uso como sustrato
en la fermentacién ABE mediante el microorganismo Clostridium beijerinckii. Es
posible obtener, de forma eficiente, acetona y butanol, mediante etapas de
pretratamiento de la materia prima, hidrodlisis enzimatica y fermentacién de los
hidrolizados.

La seccion de fermentacion incluye un proceso de pretratamiento hidrotérmico
de la materia prima al 6% de carga de sélidos, un proceso de hidrdlisis enzimatica
al 5% de carga de solidos y un proceso de fermentacion, de 120 horas, de los
hidrolizados, mediante Clostridium beijerinckii. Para la simulacién de los
reactores de proceso se han usado resultados de rendimientos y conversiones
obtenidos previamente en ensayos realizados a escala laboratorio. Esta seccidn
opera con un flujo de 100 kg/h de pulpa de remolacha y se obtienen 1921,5 kg/h
de caldo de fermentacién, con concentraciones de 4,1 g/Ly 2,8 g/L de butanol y
acetona, respectivamente, y producciones finales de butanol y de ABE (g/kg
materia prima) de 60,9 y 102,5.

La secciéon de separacidon comprende las operaciones de separacién y
recuperacién de productos y opera con un flujo de 5000 kg/h de caldo de
fermentacion, que es bombeado desde un tanque pulmén de almacenamiento
intermedio situado entre ambas secciones para asegurar asi el flujo constante de
alimentacion a la de separacion. Esta unidad consiste en una secuencia de cinco
torres de destilacidn, seleccionada mediante simulacién con Aspen Plus® fijando
como criterio la recuperacién de productos, de forma que se obtienen flujos
masicos de 20,2 kg/h de butanol al 99% w/w y 15,5 kg/h de acetona al 95,2%
w/w.

En la configuracidén de proceso propuesta, de forma global, se producen 77,78 kg
butanol/t pulpa y 59,49 kg acetona/t pulpa, lo que es equivalente a 109,12 L
butanol/t pulpa y 78,53 L acetona/t de pulpa de remolacha. Estas cantidades
suponen unas recuperaciones de butanol y de acetona del 99,89% y 98%
respectivamente, mostrando asi un alto rendimiento de la seccion de separacion.

El consumo de agua del proceso es de 16,67 kg/kg pulpa. Este consumo de agua
es elevado y seria interesante implementar un sistema de recirculacion de agua.
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Existen dos corrientes residuales de salida del proceso que prdcticamente
consisten en agua pura, cuyo flujo en suma es de 964 kg/h. Este flujo constituye
un 22,2% del agua de alimentacién y podria ser directamente recirculada al
comienzo del proceso, para su mezcla con la pulpa de remolacha. La otra
corriente liquida de salida del proceso es mayoritariamente agua (96,3% w/w),
pero contiene cantidades relevantes de dacidos organicos, por lo que seria
necesario plantear un tratamiento de depuracién o recuperacion de acidos para
reutilizar el agua de forma que se satisfagan las necesidades del proceso y se
reduzca su consumo.

Los consumos energéticos del proceso global son de 7,6 kW/L butanol, 119,8 m’
agua de refrigeracién/L butanol y 0,11 t vapor de agua/L butanol, siendo la
seccion de separacion la que supone los mayores valores de éstos. En global,
estos consumos energéticos suponen unos costes de 2,67 €/L butanol o, lo que
es equivalente, 291,65 €/t pulpa de remolacha.

En la simulacion desarrollada no se ha considerado la integracién energética de
las corrientes de proceso, la cual reduciria el consumo energético, especialmente
de agua de refrigeracién y vapor de agua. Ademas, el posible aprovechamiento
energético del subproducto sdélido (pulpa de remolacha agotada) como
combustible reduciria también dicho consumo.

El andlisis econdmico del proceso global resulta en un coste de capital de
12.439.720 €, un coste de equipos de 1.712.400 € y un coste de instalacién de
3.824.000 €, asi como un coste de operacidon de 3.621.790 €/afo y un coste de
utilities de 504.998 €/afio. Los beneficios por venta son estimados en un valor de
495.592 €/afio.

A partir de los resultados obtenidos, se identifican como aspectos a mejorar el
consumo de agua de proceso y el consumo energético en la seccién de
separacion. Para ello, seria necesario plantear nuevas configuraciones de
proceso en las que se lleve a cabo una integracién energética de corrientes y
disefiar un circuito de tratamiento y reutilizacién del agua de proceso para
minimizar su consumo.

Por otro lado, los resultados de simulacién presentados constituyen el punto de
partida para la evaluacion de otras configuraciones de separacion mas novedosas
y energéticamente eficientes, como son la extraccidén, extraccién supercritica,
stripping, adsorcion o pervaporacién, puesto que la utilizacién de herramientas
de simulacion como Aspen Plus® permite la comparacion de distintas
alternativas.
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« Sugar beet pulp (SBP) is a promising feedstock for ABE fermentation.
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Sugar beet pulp (SBP) has been investigated as a promising feedstock for ABE fermentation by Clostridium
beijerinckii. Although lignin content in SBP is low, a pretreatment is needed to enhance enzymatic hydrol-
ysis and fermentation yields. Autohydrolysis at pH 4 has been selected as the best pretreatment for SBP in
terms of sugars release and acetone and butanol production. The best overall sugars release yields from
raw SBP ranged from 66.2% to 70.6% for this pretreatment. The highest ABE yield achieved was 0.4 g/g
(5.1 g/L of acetone and 6.6 g/L butanol) and 143.2 g ABE/kg SBP (62.3 g acetone and 80.9 g butanol) were
obtained when pretreated SBP was enzymatically hydrolyzed at 7.5% (w/w) solid loading. Higher solid
loadings (10%) offered higher acetone and butanol titers (5.8 g/L of acetone and 7.8 g/L butanol). All
the experiments were carried out under not-controlling pH conditions reaching about 5.3 in the final

© 2015 Elsevier Ltd. All rights reserved.

1. Introduction

Sugar beet pulp (SBP) is a major by-product of sugar industry.
More than 1 million dry tons of sugar beet pulp is produced in
US (Zheng et al., 2013) and near 5 million tons are produced in
EU countries (Zieminski et al., 2014). Moreover, the fast depletion
of fossil fuels, the rising demand of crude oil and its unstable price
in addition to increasing concerns over global warming, have
renewed interest in the bioproduction of butanol as a chemical
and alternative liquid biofuel (Bellido et al., 2014).

Sugar beet pulp contains 20-25% cellulose, 25-36% hemicellu-
lose (mainly arabinans). 20-25% pectin, 10-15% protein and 1-
2% lignin (dry weight basis). It has been employed mainly as a feed
formulation (animal feed) and also in paper industry due its low
lignin content. Commonly dehydration and pelletizing of sugar

* Corresponding author. Tel.: +34 983 42 32 37; fax: +34 983 42 36 16.
E-mail address: maite@iq.uva.es (M.T. Garcia-Cubero).

http://dx.doi.org/10.1016/j.biortech.2015.04.082
0960-8524/© 2015 Elsevier Ltd. All rights reserved.

beet represent more than 30% of the overall energy cost in sugar
beet production process.

Due to the high content in carbohydrates, sugar beet pulp has
been used for pectin extraction (Chen et al.,, 2015), enzymatic
hydrolysis to galacturonic acid and arabinose (Leijdekkers et al.,
2013), anaerobic digestion to methane production (Zieminski
et al., 2014) and fermentation to ethanol (Zheng et al., 2013).

Butanol is a liquid fuel that offers numerous advantages over
ethanol: an energy value (29 MJ/L) similar to gasoline (32 MJ/L)
and much higher than ethanol (16 MJ/L), is potentially less corro-
sive; it has a low vapor pressure, lower miscibility with water, a
higher flash point and can be transported in existing pipelines.
Moreover, it can reduce hydrocarbon emissions by 95%; and oxides
of nitrogen by 37%. Butanol application as a replacement for gaso-
line will outpace ethanol, biodiesel and hydrogen because of its
safety and simplicity of use (Huang et al., 2003).

The transformation of sugar beet pulp to biobutanol requires
pretreatment and hydrolysis techniques to alter the structure
and to release simple sugars, which can be further used as


http://crossmark.crossref.org/dialog/?doi=10.1016/j.biortech.2015.04.082&domain=pdf
http://dx.doi.org/10.1016/j.biortech.2015.04.082
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http://dx.doi.org/10.1016/j.biortech.2015.04.082
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substrate for the production of biofuels through fermentation. Due
to the low lignin content of sugar beet pulp, conventional lignocel-
lulosic pretreatments (LHW, steam explosion) are not required and
autohydrolysis at low temperature are preferred. Moreover, the
use of cocktail enzymes to release monomeric sugars is necessary
in order to obtain a high sugar content fermentation media.

Fermentation of hydrolysates with anaerobic Clostridia can pro-
duce acetone, butanol and ethanol during the so-called ABE fer-
mentation (the typical ratio of ABE is 3:6:1, where butanol is a
major product). Among Clostridia, Clostridium beijerinckii are recog-
nized as high butanol producers (Bellido et al., 2014) that utilize
both hexose and pentose sugars, which are released from lignocel-
lulosic residues after pretreatment and hydrolysis, to produce ABE.
The efficient use of the sugar content of lignocellulosic biomass is
the key for the economic feasibility of biofuel production (Bellido
et al.,, 2011).

The aim of this study was to determine the viability of using
sugar beet pulp as efficient feedstock for ABE fermentation with
C. beijerinckii DSM 6422. Pretreatments based on autohydrolysis,
autohydrolysis modifying pH conditions and acid dilute pretreat-
ment have been explored. For enzymatic hydrolysis, the use of
pectinases as supplement to conventional enzymes cocktail has
been studied.

The study is focused on comparing pretreatment technologies,
enzymatic hydrolysis yields and ABE production by C. beijerinckii
DSM 6422 which is able to use sugars from cellulosic and hemicel-
lulosic fractions in raw material.

2. Methods
2.1. Raw material

Sugar beet pulp (SBP) was kindly donated by a Sugar Company
located in Castilla y Leén, Spain. It was freeze stored until use and
dried in an oven at 37 °C before the experiments.

2.2. Pretreatment methods

2.2.1. Dilute sulfuric acid pretreatment

The pretreatment was performed in 500 mL screw cap flasks at
optimum conditions for SBP found in the literature: 120 °C, 0.66%
sulfuric acid concentration, 6% solid loading and 5 min of reaction
time (Zheng et al., 2013).

Solid phase was separated via vacuum filtration and washed
with distillate water until the pH of the filtrate reached about
4-5, The solid recovery was measured for mass balance calcula-
tion, the solid was characterized and the filtrate was collected for
sugar and degradation products analysis (i.e. acetic acid, furfural
and 5-hydroxymethylfurfural (HMF)).

2.2.2. Autohydrolysis pretreatment at pH 4

The initial pH of SBP solutions before pretreatment was 4.8-5.
In this case, some drops of concentrated sulfuric acid (96%) were
added to carry out the pretreatment at pH 4. The pretreatment
was performed as the same conditions as above (500 mL screw
cap flasks, 120 °C, 6% solid loading, and 5 min of reaction time).
Solid phase was separated via vacuum filtration and there was
no need of washing. The mass balance and the analysis of solid
and liquid fraction were carried out.

2.2.3. Autohydrolysis pretreatment

The pretreatment was performed following the same procedure
as above without the addition of sulfuric acid. Solid and liquid
phase were also separated via vacuum filtration to be used in the
subsequent enzymatic hydrolysis step. Mass balance calculations,

the solid characterization and HPLC analysis of the filtrate were
carried out.

Hereinafter, the dilute sulfuric acid, autohydrolysis at pH 4 and
autohydrolysis will be denoted as A, B and C pretreatment,
respectively.

2.3. Enzymatic hydrolysis

Enzymatic hydrolysis of pretreated SBP was performed in
100 mL Erlenmeyer flasks containing 5%, 7.5% and 10% (w/w) of
dry solid. Operating conditions for enzymatic hydrolysis were:
175 rpm mechanical agitation, 50 °C, pH 4.8 and 72 h of reaction
time (Bellido et al, 2011). pH was adjusted by the addition of
NaOH 3 M. Commercial enzyme mixtures were used for saccharifi-
cation of sugar beet pulp. Celluclast 1.5 L (cellulase) and Novozym
188 (p-glucosidase) were purchased from Novozymes (Denmark)
containing about 97 filter paper units (FPU) activity/mL and 370
cellobiose units (CBU)/mL, respectively. Pectinase from Aspergillus
aculeatus (Pectinex® Ultra SPL) was purchased from Sigma-
Aldrich (Spain) and containing approximately 9500 polygalactur-
onase units of activity (PGU)/mL. Enzymes loadings were adjusted
to 15 FPU, 12 CBU and 60 PGU/g dry matter (DM).

After hydrolysis, samples were withdrawn, centrifuged, filtered
(0.22 pm) and stored for HPLC analyses.

2.4. ABE fermentation

2.4.1. Microorganism and preparation of inoculum

The microorganism used in this study was C. beijerinckii DSM
6422, obtained from the German collection of microorganisms
(DSMZ, Leibniz, Germany). The strain was maintained on
Reinforced Clostridial Medium, RCM, (Fluka, Sigma-Aldrich,
Spain) in Hungate tubes (18 x 150 mm), in spore form and con-
served at —20 °C under anaerobic conditions.

The microorganism was transferred from the stock solution to
the growth medium in order to prepare the inoculum. The growth
medium was composed of (I) sugar solution: 30 g/L glucose and
1 g/L yeast extract; (II) vitamin solution: 0.001 g/L PABA, 0.001
g/L thiamine and 0.00001 g/L biotin; (III) salt solution: 0.20 g/L
MgS0,47H,0, 0.01 g/L MnSO4H,0, 0.01 g/L FeSO47H,0 and 0.01
g/L NaCl and (IV) acetate buffer solution composed of: 0.50 g/L
KH,PO,4, 0.50 g/L KoHPO,4 and 2.20 g/L ammonium acetate. The
sugar solution was autoclaved while solutions II, Il and IV were
transferred to the medium after the sterilization using a sterilized
filter (0.22 pm).

The inoculum was grown in 150 mL serum bottles with rubber
septum under anaerobic conditions. The serum bottles were filled
with preboiled growth medium and flushed with free O, nitrogen.
Before inoculating the preculture with the first post-sporal
Hungate-tube culture, a heat shock was performed at 80 °C for
3.5 min to stimulate the germination of spores. The preculture
was then inoculated (10% v/v) and incubated at 35 °C without agi-
tation for 24 h.

2.4.2. Fermentation assays

Filtered SBP hydrolysates were used for ABE fermentation
assays using C. beijerinckii. The solid fraction of hydrolysates was
separated by vacuum filtration. Fermentation experiments were
carried out in 150 mL serum bottles with rubber septum under
anaerobic conditions flushing nitrogen into the liquid fraction.
Prior to the addition of the inoculum, the hydrolysates were
adjusted to pH 6.2 using NaOH 3 M, and then autoclaved at
120 °C for 20 min. After sterilization, II, Il and IV solutions were
added to the medium and the preculture was then inoculated at
10% (v/v). All the experiments were carried out in duplicate.
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2.5. Analytical methods

The characterization of SBP was performed according to the
Laboratory Analytical Procedures of the National Renewable
Energy Laboratory (LAP - 002, LAP - 003, LAP - 004, LAP - 017,
LAP - 019) for the determination of total solids, extractives, struc-
tural carbohydrates, lignin and ash in biomass. Crude protein was
calculated as N x 6.25, being N the Kjeldahl nitrogen. The pectin
content was determined via colorimetric method using galactur-
onic acid as a standard (Melton and Smith, 2001).

The concentration of sugars, acids, solvents and potential inhi-
bitors were determined by HPLC. The detector was based on the
refractive index measurement. An Aminex HPX-87H column was
used, enabling the quantification of glucose, xylose, galactose, ara-
binose, mannose, galacturonic acid, acetic acid, lactic acid, butyric
acid, furfural, HMF, ethanol, acetone and butanol. Operational con-
ditions were 0.01 N H,SO,4 as the mobile phase, at a flow rate of
0.6 mL/min and 30 °C (solvents) or 60 °C (sugars, organic acids
and inhibitors). All the samples were centrifuged at 13,000 rpm
for 10 min and filtered before being analysed.

The FPU and CBU activities of cellulase and b-glucosidase were
measured according to the literature (Ghose, 1987).

3. Results and discussion
3.1. Sugar beet pulp composition and effect of pretreatments

After the characterization process of SBP, approximately 20.3%
cellulose, 33.7% hemicellulose, 27.3% pectin and 7.7% protein were
found as major components of the biomass (Table 1). However, in
sugar beet pulp, lignin is one of the minor constituents (<2%) com-
pared to other lignocellulosic biomass such straw (>20%), which
are commonly investigated as biofuel sources. Lignin is considered
as a barrier for the enzymatic attack and the digestibility of the
biomass and a pretreatment is necessary to disrupt the structure
of the biomass (Hendriks and Zeeman, 2009). In this case, pretreat-
ment severity was expected to be lower than other pretreatments
applied to straw or woody biomass (Sun and Cheng, 2002; Alvira
et al., 2010; Bellido et al., 2014).

Table 1

Chemical composition of untreated and pretreated SBP and the solubilized com-
pounds in the liquid fraction of A pretreatment (dilute sulfuric acid), B pretreatment
(autohydrolysis at pH 4) and C pretreatment (autohydrolysis).

Pretreatment Raw SBP SBP_A SBP_B SBP_C
Composition of the solid fraction (%, dry weight)
Glucan 2034+193 34.39+256 23.76+1.89 22.50+1.74
Xylan 1.73 £0.03 3.01 £0.65 0.31+£0.02 0.46 +0.05
Arabinan 21.81+2.12 6.07+0.92 21.57+2.21 21.20+2.08
Galactan 9.54 +0.81 3.58 £0.32 9.02 £0.97 8.47+0.85
Mannan 0.62 + 0.06 1.45+0.12 1.09 £ 0.08 0.68 +0.09
Pectin 2734+1.75 12.85+1.21 21.12+1.64 1894+1.37
Acid insoluble 1.93+0.33 9.59 +0.65 424 +0.63 6.25+0.74
lignin
Acid soluble 0.03 £0.01 0.02 £ 0.01 0.03 £0.01 0.03 +0.01
lignin
Crude protein 7.36 £0.01 9.80 +0.05 8.14+£0.08 8.22+0.11
Ash 3.41+0.22 7.51+0.34 422 +0.21 7.15+0.40
Solid recovery N.A. 47.92+9.29 86.14+2.60 8532+2.32
Composition of liquid fraction/washing liquid (g/100 g RM)
Glucose N.A. 5.09 +0.52 1.05+£0.15 0.31 +0.06
Fructose N.A. 5.37 £0.44 1.02+0.24 0.31+0.05
Arabinose N.A. 15.77£0.71 0.36 £0.01 0.29 £ 0.08
Acetic acid N.A. 1.69 +0.05 0.08 +0.01 0.07 +0.02
Galacturonic acid  N.A. 3.25+0.04 0.25 £0.03 0.13 £0.05
HMF N.A. 0.12 £ 0.01 0.08 +0.01 0.03 £ 0.01
Furfural N.A. N.D. N.D. N.D.

N.A.: not applicable, N.D.: not detectable.

An effective pretreatment must accomplish the following tar-
gets: (i) make cellulose more degradable by enzymes, (ii) avoid
sugars lost to increase the concentration of monomeric sugars in
hydrolysates, (iii) avoid degradation products formation. In this
study, three pretreatments varying the severity in terms of acid
addition have been evaluated for an effective butanol production
from sugar beet pulp.

Table 1 shows the chemical composition of raw material and
pretreated SBP, the solid recovery and the solubilized compounds
in the liquid fraction of the pretreatments. Three different pretreat-
ments were applied to raw SBP as explained in paragraph 2.1. The
aims of dilute acid pretreatment (A) were to solubilize hemicellu-
lose and make cellulose more degradable by enzymes. In order to
decrease the severity of the pretreatments and save costs of acid
addition, an autohydrolysis pretreatment at pH 4 (B) and a pre-
treatment without acid addition (C) have been evaluated. In terms
of solid fraction composition, the main effect of pretreatment A on
sugar beet pulp was the increase of cellulose and the decrease of
the arabinan fraction due to the solubilization of sugars in the lig-
uid phase. The percentage of cellulosic fraction underwent an
increase of 69.1% and the arabinan composition dropped by
72.2% as compared to the raw material. With regard to sugars com-
position in the liquid phase, 5.1 g glucose/100 g for raw material
(RM), 5.4 g fructose/100 g RM and 15.8 g arabinose/100 g RM were
found as the main monosaccharides, thus indicates that a big per-
centage of the arabinose is solubilized into the liquid fraction.
Potential inhibitory compounds such hydroxymethylfurfural
(HMF) in low concentrations (0.08 g/L; 0.12 g/100 g RM) was also
found. Therefore, the pretreatment was efficient in terms of hemi-
cellulose solubilization and cellulose concentration; however, the
solid recovery was only 47.9% and a considerable amount of sugars
were lost since the liquid phase cannot be used in the subsequent
enzymatic hydrolysis due to extremely low pH values. Thereby, the
aims of the pretreatments B and C were increase the solid recovery
and obtain a liquid fraction exploitable for the next process stage
using lower or zero acid concentration, respectively. With regard
to the pretreatment B, carried out at pH 4, the percentage of cellu-
lose underwent an increase of 16.8% and the hemicellulose fraction
was slightly solubilized. The solid recovery was much higher
(86.1%) and the compounds concentration in the liquid fraction
was lower were compared to the pretreatment A. Similar effects
were observed in the pretreatment C, the percentage of cellulose
increased 10.7% and low amounts of sugars were solubilize in the
liquid fraction with a solid recovery of 85.3%.

The pectin in the solid fraction decreased with the acid concen-
tration used in the pretreatment ranging from 22.7% to 53.0%. The
percentage of lignin and the protein content in the solid phase
increased after every pretreatment probably due to the lost of car-
bohydrates and other components. Zheng et al. (2013) observed an
increase of arabinose solubilization with temperature and acid
concentration in the range of 29.9-100% in dilute sulphuric acid
pretreatment of SBP. These authors observed the pectin removal
was superior, ranging from 64% to 94% compared to our study
and there was removal of protein in the range between 12% and
90%.

3.2. Enzymatic hydrolysis of pretreated sugar beet pulp

The enzymatic hydrolysis was carried out at three different
solid loadings (5%, 7.5% and 10%) in order to test the effect of vis-
cosity, the sugars release and yields. Unpretreated and pretreated
SBP have been subjected to enzymatic hydrolysis and glucose, fruc-
tose, arabinose and galacturonic acid have been identified as main
products.

Fig. 1 depicts sugars and galacturonic acid (GA) concentration at
5% (a), 7.5% (b) and 10% (c) after 72 h of saccharification in
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Fig. 1. Glucose, fructose, arabinose and galacturonic concentration (g/L) at 5% (a), 7.5% (b) and 10% (c) solid loading in enzymatic hydrolysis of raw and pretreated SBP.

untreated raw material (SBP hydrolysates), sugar beet pulp from
dilute acid pretreatment (SBP_A hydrolysates), sugar beet pulp
from autohydrolysis at pH 4 (SBP_B hydrolysates) and sugar beet
pulp from autohydrolysis pretreatment (SBP_C hydrolysates). The
sugars concentration was increasing with the solid loading but
not proportionally as a result of the higher viscosity and enzyme
inhibition by larger amounts of glucose in the hydrolysate
(Tomas-Pejo et al., 2008). With regard to glucose concentration,
27.0, 27.6 and 22.8 g/L were obtained from SBP_A, SBP_B and
SBP_C hydrolysates at 10%, respectively. Although glucose concen-
tration is higher in 10% hydrolysates, the cellulose breakdown is
more effective in 5% and 7.5% hydrolysates since larger amounts
of glucose are released per 100 g RM (Table 2). The main hemicel-
lulose component in SBP is arabinose and 6.6, 11.9 and 10.4 g/L
were found in SBP_A, SBP_B and SBP_C hydrolysates at 10%,
respectively. The content of arabinose in hydrolysates from the
pretreatment A is logically reduced due to the arabinose lost in

Table 2

Enzymatic hydrolysis yields related to sugars in pretreated SBP, overall yields related
to sugars in raw SBP and overall galacturonic acid release yield related to raw SBP at
different solid loadings.

Solid loading/experiment (%) SBP SBP_A SBP_B SBP_C
EH yield reducing sugars (% of sugars in pretreated RM)

5 25.1 80.3 78.8 64.7

7.5 222 80.3 79.5 66.4
10 23.0 68.6 74.5 59.4
Overall yield reducing sugar (% of sugars in RM)

5 25.1 34.5 70.0 54.5

7.5 222 345 70.6 52.1
10 23.0 29.5 66.2 52.0
Overall yield GA (% of GA in RM)

5 0.0 60.9 57.6 66.1

7.5 0.0 53.9 49.2 52.4
10 0.0 52.3 48.1 46.0
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the non-utilized liquid phase. The fructose found probably came
from the dissociation of the sucrose present in SBP.
Concentration values up to 6.7 g/L were obtained in SBP_B hydro-
lysates. The galacturonic acid appeared as a consequence of pectin
activity and higher concentrations were shown in SBP_B hydroly-
sates with values of 6.4, 8.4 and 11.3 g/L at 5%, 7.5% and 10%,
respectively (Fig. 1).

Depending on the pretreatment and the solid loading employed,
reducing sugars yields upon enzymatic hydrolysis (Table 2) ranged
from 22.2% (Raw SBP at 7.5%) and 80.3% (SBP_A at 5 and 7.5%). For
untreated SBP, the total reducing sugars released at 5% solid load-
ing was slightly favoured (25.1%) compared to 7.5% and 10% (22.2%
and 23.0%, respectively). For all the pretreatments, enzymatic
hydrolysis yields were lower at 10% solid loading since the mixing
and mass transfer is impeded by the higher viscosity in the med-
ium. Similar yields of 80.3% and 79.5% were obtained in hydroly-
sates SBP_A and SBP_B at 7.5% being the highest yields in all the
assays of this study (Table 2).

Overall reducing sugar yield from both pretreatment and enzy-
matic hydrolysis of pretreated SBP ranged from 29.5% (SBP_A at
10%) to 70.6% (SBP_B at 7.5%). Overall yields were calculated as
the ratio between sugars found in hydrolysates and sugars present
in RM taking into account the solid recovery (Table 1). The solid
recovery in pretreatment A was considerably lower (47.9%) com-
pared to pretreatments B and C (86.1% and 85.3%, respectively)
due to higher solubilization of SBP into the liquid fraction. In A pre-
treatment the liquid phase could not be utilized for enzymatic
hydrolysis which resulted in carbohydrates lost and lower overall
sugars recovery yields. Regarding Table 2, overall sugars yields ran-
ged from 29.5% to 34.5% in pretreatment A, from 66.2% to 70.6% in
pretreatment B and from 52.1% to 54.5% in pretreatment C.
Minimum and maximum yield values are closed in all pretreat-
ments tested which indicates high efficiency at elevated solid load-
ings (10%) and the best results obtained in this work in terms of
sugars recovery were subjecting SBP to a hydrothermal pretreat-
ment adjusting pH to 4 by sulfuric acid and then carrying out an
enzymatic hydrolysis of the pretreated material utilizing also the
liquid phase from pretreatment in this stage. Thus, in the best con-
ditions, 70.6% of the sugars present in raw SBP, which corresponds
to 79.4% of the sugars present in pretreated SBP_B, are released for
bioconversion into solvents in the subsequent fermentation step.
These results are in the range of those obtained by Zheng et al.
(2013) at similar conditions as in pretreatment A and C, reaching
76.3% and 49.5%, respectively, from SBP enzymatically hydrolyzed
at 2% (w/w) solid loading. Kiithnel et al. (2011) only achieved 52% of
total sugars yield during the enzymatic hydrolysis of pressed sugar
beet pulp (5% w/w) pretreated at 120 °C, 1% sulphuric acid (w/w)
for 15 min.

In all the hydrolysates lactic and acetic acid were detected vary-
ing in the range of 0.6-0.9 g/L and 0.3-1.2 g/L (data not shown),
respectively, depending on the pretreatment and increasing with
the solid loading. The presence of acetic acid can be partly
explained by pectin deacetylation since the degree of acetylation
in SBP is about 35% (Leijdekkers et al., 2013) and some acid-releas-
ing bacteria in raw SBP could produce some of the acetic and lactic
(Kiihnel et al., 2011).

Table 2 also shows overall galacturonic acid yields calculated
from SBP hydrolysates as a result of pectinase activity. The sugar
beet pulp pectin is a structural heteropolysaccharide contained in
the cell wall rich in galacturonic acid. Several distinct polysaccha-
rides have been identified such as homogalacturonans (HG),
rhamnogalacturonans I (RG-I), and, to a much lesser extent,
rhamnogalacturonan II (RG-II). HG are linear chains of o-(1-4)-
linked p-galacturonic acid and linear B-(1-4)-linked galactan and
highly branched arabinan, composed of a-(1-5)-linked back bones
with a-(1-2) and/or o-(1-3) arabinofuranosyl substitutions, are

side chains of RG-I (Leijdekkers et al., 2013; Levigne et al., 2002).
Higher concentrations of galacturonic acid were obviously found
in 10% hydrolysates from each pretreatment reaching 7.5, 11.3
and 9.7 g/L in SBP_A, SBP_B and SBP_C hydrolysates, respectively
(Fig. 1c). Nevertheless, the percentage of galacturonic acid released
decreased with the dry matter solid loading. Thus, SBP hydroly-
sates from pretreatment C at 5% solid loading shown the best
results in terms of galacturonic acid release yields (66.1%) com-
pared to less favoured conditions (SBP_C at 10%) in which yields
decreased to 46.0% (Table 2).

3.2.1. ABE fermentation from SBP hydrolysates

Pretreated SBP hydrolysates were subjected to ABE fermenta-
tion by C. beijerinckii at 35 °C for 120 h. The fermentation time
was selected according to previous results (Bellido et al., 2014)
and sugars, acids and solvents were analysed at the beginning
and end of the process. All the hydrolysates were centrifuged and
sterilized and the liquid fraction was subjected to fermentation.
The process was studied taking into account sugars consumption,
acids formation, solvents production and ABE and butanol yields.

Fermentation of hydrolysates with anaerobic Clostridia can pro-
duce acetone, butanol and ethanol during the so-called ABE fer-
mentation being the typical ratio 3:6:1, respectively, where
butanol is a major product (Rajagopalan et al., 2013).In all the
assays, C. beijerinckii was not able to produce ethanol from SBP
hydrolysates which can be positive for further separation pro-
cesses. The microorganism was able to ferment efficiently the
hydrolysates from all pretreatments studied and higher concentra-
tions of acetone and butanol were detected at 10% solid loading
hydrolysates which indicated there was no inhibition. Some stud-
ies have evaluated the influence of cellulosic sugar degradation
products such as furfural and 5-hydroxymethylfurfural (HMF) hav-
ing a positive effect on ABE fermentation using C. beijerinckii
(Qureshi et al., 2012). In our hydrolysates, furfural and HMF was
not detected, although low concentrations of HMF were found in
the liquid fractions of the pretreatments (Table 1); however, acetic
acid was found in a larger extent (<1.2 g/L) but did not exceed inhi-
bition levels (6g/L) found for other microorganism such
Saccharomyces cerevisae (Larsson et al., 1999) and, as a matter of
fact, had a positive effect along with lactic acid on the fermentation
process by C. beijerinckii. Preliminary results showed the presence
of acetic and lactic acid in concentrations up to 3.0 g/L stimulated
higher acetone and butanol titers in model media by C. beijerinckii
DSM 6422. In these studies a model solution of 30 g/L of sucrose
was used. Butanol concentration increased from 5.5 g/L to 7.8 g/L
and acetone concentration increased from 3.0 g/L to 3.5 g/L when
lactic acid and acetic acid concentrations were added to the
medium increasing from 0.0 g/L to 3.0 g/L and 1.3 g/L to 1.8 g/L,
respectively.

Table 3 shows initial sugar after inoculation and total sugar con-
version, final acid and ABE concentrations in all the pretreated SBP
hydrolysates at the three different solid loadings subjected to fer-
mentation. Fermentation results of SBP hydrolysates at 7.5% and
5% were similar to those obtained at 10% but lower acetone and
butanol concentrations were achieved due to the reduced availabil-
ity of monosaccharides. The best results in terms of acetone and
butanol concentrations were found in fermentation of hydrolysates
from SBP pretreated at pH 4 and enzymatically hydrolyzed at 10%
reaching 5.8 g/L acetone and 7.8 g/L of butanol and 0.36 g/g of
ABE yield, calculated as the ratio between total solvents produced
and sugars consumed. These results may be related to a higher con-
centration of acetic and lactic acid present in this set of experi-
ments, 3.2 and 0.7 g/L, respectively, and higher availability of
monomeric sugars. Total sugars conversion is shown in Table 3
and separately, 93.1%, 100.0% and 62.5% of the initial glucose, fruc-
tose and arabinose was consumed, respectively, which indicates the
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Table 3

Initial glucose, fructose and arabinose (g/L), total sugar conversion (%), final acetic acid (HAc), final lactic acid (HLa), final butyric acid (HBu) and final galacturonic acid (GA) (g/L),
acetone and butanol production (g/L), butanol and ABE yields (g/g sugars consumed) and overall butanol and solvents production (g/kg raw SBP) by C. beijerinckii in pretreated SBP

hydrolysates at different solid loadings.

Glucose  Fructose Arabinose  Sugar HAc HLa HBu GA Acetone  Butanol Y But Y ABE Butanol ABE
(g/L) (g/L) (g/L) Conv. (%) (g/L) (g/L) (glL) (glL) (g/L) (g/L) (glg)  (glg) (g/kgSBP) (g/kgSBP)
Solid loading 5%
SBP_A 15.6 1.7 2.8 90.6 0.9 0.0 1.5 39 20 4.2 0.23 0.34 79.2 116.7
SBP_B 15.0 3.1 4.4 90.7 1.5 0.0 2.0 58 2.6 4.5 0.21 034 85.6 134.7
SBP_C 119 2.2 4.5 86.2 2.6 0.0 2.8 6.1 22 3.2 0.20 0.34 60.9 102.5
Solid loading 7.5%
SBP_A 242 2.9 4.5 89.6 1.4 0.0 0.7 50 3.1 52 0.18 0.29 64.0 101.8
SBP_B 21.8 4.6 7.0 87.9 1.7 0.0 1.0 82 5.1 6.6 0.22 0.40 80.9 143.2
SBP_C 15.6 3.1 6.1 86.0 2.2 0.0 23 80 28 43 0.20 0.33 53.6 88.5
Solid loading 10%
SBP_A 26.8 33 53 84.7 1.8 0.0 0.8 69 34 5.6 0.19 0.30 50.0 80.7
SBP_B 27.5 6.2 9.3 87.5 1.7 0.0 0.7 105 5.8 7.8 0.21 0.36 70.2 122.6
SBP_C 194 4.1 8.5 75.7 2.2 0.0 1.0 9.0 34 4.8 0.20 0.34 42.9 73.5

C6-carbohydrates preference of C. beijerinckii. In a previous work,
this microorganism also showed diauxic behaviour, consuming first
glucose rather than xylose (Bellido et al., 2014). These results are in
accordance with Ezeji et al. (2007), who observed glucose prefer-
ence over C5-sources on ABE model fermentation by C. beijerinckii
BA101.

In SBP_A and SBP_C fermentation assays, glucose and fructose
were almost exhausted, but only 19.5% and 19.1% of the arabinose
was utilized. This effect could be related to a lower concentration
of lactic (0.1 and 0.3 g/L, respectively) and acetic acid (2.5 and
2.7 g/L, respectively). Lower concentrations of acid in hydrolysates
from pretreatment A could be explained since many compounds
are lost in the non-utilized liquid fraction. In the case of pretreat-
ment C, less severe conditions without addition of sulfuric acid
could result in minor acid release. However, lower concentrations
of solvents are primarily related to lower glucose and fructose
availability. As regards acetone and butanol concentration, 3.4
and 5.6 g/L and 3.4 and 4.8 g/L were achieved for SBP_A and
SBP_C experiments. Compared to SBP_B experiments, ABE yields
are slightly lower in the case of SBP_C set (0.34 g/g) and lower
for SBP_A set (0.30 g/g) due to the acetone levels decrease main-
taining butanol yields almost constant for all the assays (0.19-
0.20 g/g). At the end of all the assays, some butyric acid appeared
which indicated the fermentation process was not finished since
butyric acid is the butanol precursor (Liitke-Eversloh and Bahl,
2011). This could be explained since some arabinose was remained
in all the experiments and more time is needed to complete the
process in the conditions carried out in the present work. In our
study, the pH was not controlled reaching about 5.3 in the final
samples and some studies suggested controlling the pH at 5.5
increases solvents concentration and productivity in model med-
ium containing 60 g/L of glucose by C. beijerinckii IB4 which prob-
ably could improve sugars consumption rate (Jiang et al., 2014).
Galacturonic acid was maintained constant during the fermenta-
tion process since C. beijerinckii was not able to metabolize it.
Final concentrations of galacturonic acid (Table 3) are analogous
to those observed at the end of the enzymatic hydrolysis step
(Fig. 1). From a biorefinery point of view, arabinose and galactur-
onic acid are value-added products which can be utilise as inter-
mediate raw material in the pharmaceutical and fine organic
synthesis industries and to synthesize vitamin C, respectively
(Nahar and Pryor, 2013).

Analogously to the enzymatic hydrolysis step, the best results in
terms of overall and ABE yields were found in SBP_B at 7.5% in
which 0.40 ABE/g RM and 0.22 g butanol/g RM were obtained. In
this case, the overall production of ABE was 143.2 g ABE/kg SBP
(62.3 g acetone and 80.9 g butanol) thus 177 liters of solvents

(77 liters acetone and 100 liters butanol) could be obtained per
ton of SBP. SBP_B at 7.5%. Table 3 also summarizes solvents con-
centration, butanol and ABE yields and overall yields for each
experiment. The pretreatment B with mild acid conditions at pH
4 have shown the best results in terms of acetone and butanol
overall yields since more sugars are released in the previous enzy-
matic step compared to pretreatment C, and the solid recovery is
higher and there was no need of washing compared to pretreat-
ment A. Relating to butanol:acetone ratio, in the literature the con-
ventional ratio for acetone:butanol:ethanol is 3:6:1, since C.
beijerinckii is not able to produce ethanol from sugar beet pulp in
this study, the ratio in the best treatment (SBP_B at 7.5%) is
Acetone (4.4): Butanol (5.6) which indicates the acetone produc-
tion is favored but butanol production is almost maintained at
the same value.

To the best of our knowledge, ABE fermentation results from
pretreated SBP by C. beijerinckii have not been found in the litera-
ture, so these results can be compared to other biofuels, raw mate-
rials and microorganisms. In a previous study (Bellido et al., 2014),
slightly lower overall yields were obtained from wheat straw using
the same microorganism (127.7 g ABE/kg of wheat straw). Amiri
et al. (2014) achieved 123.9 g ABE/kg rice straw organosolv pre-
treated and enzymatically hydrolyzed using Clostridium aceto-
butylicum NRRL B-591. ABE yields presented in this study are in
the range of those obtained by Li et al. (2014) who reached
0.34 g/g from gelatinized cassava flour fermentation medium with
a mutant strain of C. acetobutylicum SE36. Qureshi et al. (2008)
obtained 9.4 g/L of ABE and 0.37 g/g in separate hydrolysis and fer-
mentation of dilute acid pretreated wheat straw by C. beijerinckii
P260. Concerning other biofuels such as ethanol, Zheng et al.
(2013) achieved a maximum ethanol yield of 0.4 g/g from pre-
treated SBP in a simultaneous saccharification and fermentation
employing Escherichia coli KO11. Rorick et al. (2009) obtained
92 g ethanol/kg of SBP by S. cerevisae (Type II-YSC2).

4. Conclusions

Acetone and butanol can be obtained efficiently from pretreated
SBP using C. beijerinckii DSM 6422 reaching 0.4 g solvents/g sugars
consumed from both hexoses and pentoses. Autohydrolysis at pH
4 (120 °C, 6% SBP (w/w), 5 min) has been established as the best pre-
treatment improving overall sugars release yields in enzymatic
hydrolysis and acetone and butanol yields in the fermentation pro-
cess. This pretreatment offered advantages over conventional dilute
acid pretreatment such as higher solid recoveries, no washing needs
and lower use of chemicals. In terms of overall yields, 143.2 g
ABE/kg SBP (62.3 g acetone and 80.9 g butanol) can be obtained.
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A continuacién se presenta una lista de todos los componentes que fueron

definidos en Aspen Plus para la simulacién del proceso, asi como los valores de

todas las propiedades que fue necesario implementar, mediante la base de datos

de propiedades fisicas del NREL, para los componentes necesarios, tal y como se

explicd en el apartado 4.3.

Cabe recordar que algunas de tales propiedades son calculadas por Aspen

mediante diferentes correlaciones con la temperatura (T-dependent properties),

por lo que se implementan en el programa diversos coeficientes proporcionados
por la base de datos del NREL. De otras propiedades, el NREL proporciona

directamente su valor (Scalar properties), y es éste el que se implementa en el

programa.

Componente

Propiedad

Valor

Unidades

Referencia

GLUCANOS
(Sélido)

NREL Databank para "Celulosa"

MW

162,1436

DHSFRM

-9,7636E+08

J/Kmol

VSPOLY

0,106

m3/kmol

0

0

0

0

298,15

1000

CPSPO1

-1,17E+04

J/Kmol-K

6,72E+02

ARABINANOS
(Sélido)

NREL Databank para "Xilanos"

MW

132,117

DHSFRM

-7,6241E+08

J/Kmol

VSPOLY

0,0864

m3/kmol

0

0

0
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0

298,15

1000

CPSPO1

-9,536E+03

J/Kmol-K

5,476E+02

LIGNINA
(Sélido)

NREL Databank para "Lignina"

MW

122,493

DHSFRM

-1,5927E+06

J/Kmol

VSPOLY

0,0817

m3/kmol

0

0

0

0

298,15

1000

CPSPO1

3,1432E+04

J/Kmol-K

3,9443E+02

PECTINA (Sélido)

Copia de "Lignina"

OTROS (Sélido)

Copia de "Lignina"

CELULASA
(Sdlido)

NREL Databank para "Celulasa"

MW

22,8398

DHSFRM

-7,49E+07

J/Kmol

VSPOLY

0,0152

m3/kmol
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CPSPO1 3,5533E+04 | J/Kmol-K

0
0
0
0
0
298,15
1000
ZYMO (Sélido) NREL Databank para "Zymo"
MW 24,6264
DHSFRM -1,305E+08
VSPOLY 0,0164
0
0
0
0
298,15
1000
CPSPO1 3,8409E+04
0
0
0
0
0
298,15
1000
GLUCOSA NREL Databank para "Glucosa"
MW 180,16
TC 1011,1 K
PC 6,20E+06 Pa
VC 0,4165 | m3/kmol
TB 825,40 K
OMEGA 2,5674

DHFORM | -1,257E+09| J/kmol
DGFORM | -9,093E+08| J/kmol

RKTZRA 0,35852 | m3/kmol
CPIG 2,07E+05 | J/kmol-K

0

0

0

0

0

250
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1000
0

0

0
PLXANT 1182,2 Pa
-84682

0

0,1564
-175,85
-2,377E-05
2

573,15
993,15
DHVLWT 5,02E+05| J/kmol
298
0,38
0
200
CPLDIP 2,07E+05 | J/kmol-K

FRUCTOSA - - - Copia de "Glucosa"
ARABINOSA NREL Databank para "Xilosa"
MW 150,132
TC 890,42 K

PC 6,58E+06 Pa
VC 0,3425 | m3/kmol
B 715,01 K
OMEGA 2,3042
DHFORM -1,04E+09 | J/kmol
RKTZRA 0,29936 | m3/kmol
CPIG 1,70E+05 | J/kmol-K

O |O|O|O O

250
1000
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0
0
0
PLXANT 481,33 Pa
-46623
0
0,021
-64,331
6,224E-06
2
573,15
873,15
DHVLWT 4,1868E+06 | J/kmol
298
0,38
0,00
200
CPLDIP 1,7286E+05 | J/kmol-K
0
0
0
0
250
1000
ACIDO Componente nativo de Aspen
GALACTURONICO - - -
ACIDO ACETICO - - - Componente nativo de Aspen
HMF - - - Componente nativo de Aspen
ACIDO BUTIRICO - - - Componente nativo de Aspen
AC LACTICO - - - Componente nativo de Aspen
AC SULFURICO - - - Componente nativo de Aspen
H20 - - - Componente nativo de Aspen
NAOH - - - Componente nativo de Aspen
BUTANOL - - - Componente nativo de Aspen
ACETONA - - - Componente nativo de Aspen
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Agua-PT Pulpa S1 S2 Post-PT NaOH-HE Pre-HE S3
FROM - - MEZC-1 CALOR-PT REACT-PT - MEZC-2 REFRI-HE
TO MEZC-1 MEZC-1 CALOR-PT REACT-PT MEZC-2 MEZC-2 REFRI-HE REACT-HE
Substream: TOTAL
Total Flow kg/h 1666,67 100,00 1766,67 1766,67 1766,67 0,02 1766,69 1766,69
Enthalpy Gcal/h -6,33 -0,24 -6,57 -6,399132 -6,41 0,00 -6,41 -6,53
Substream: MIXED
Mass Flow kg/h
GLUCOSE 0 0 0 0,310 0 0,310 0,310
FRUCTOSE 0 0 0 0,310 0 0,310 0,310
ARABINOSE 0 0 0 0,290 0 0,290 0,290
ACETIC ACID 0 0 0 0,070 0 0,070 0,070
ACETONE 0 0 0 0 0 0 0
WATER 1666,670 1666,670 1666,670 1680,210 0,015 1680,225 1680,225
GALACTURONIC ACID 0 0 0 0,130 0 0,130 0,130
BUTANOL 0 0 0 0 0 0 0
HMF 0 0 0 0,030 0 0,030 0,030
BUTYRIC ACID 0 0 0 0 0 0 0
NA+ 0 0 0 0 0,002 0,002 0,002
OH- 0 0 0 0 0,002 0,002 0,002
Mass Frac
GLUCOSE 0 0 0 1,844E-04 0 1,844E-04 1,844E-04
FRUCTOSE 0 0 0 1,844E-04 0 1,844E-04 1,844E-04
ARABINOSE 0 0 0 1,725E-04 0 1,725E-04 1,725E-04
ACETIC ACID 0 0 0 4,163E-05 0 4,163E-05 4,163E-05
ACETONE 0 0 0 0 0 0 0
WATER 1,000 1,000 1,000 0,999 0,806 0,999 0,999
GALACTURONIC ACID 0 0 0 7,732E-05 0 7,732E-05 7,732E-05
BUTANOL 0 0 0 0 0 0 0
HMF 0 0 0 1,784E-05 0 1,784E-05 1,784E-05
BUTYRIC ACID 0 0 0 0 0 0 0
NA+ 0 0 0 0 0,111 1,220E-06 1,220E-06
OH- 0 0 0 0 0,082 9,024E-07 9,024E-07
Total Flow kmol/h 92,51 92,51 92,51 93,27 0,00 93,27 93,27
Total Flow kg/h 1666,67 1666,67 1666,67 1681,35 0,02 1681,37 1681,37
Total Flow m3/h 1,67 1,67 1,77 1,78 0,00 111,22 1,70
Temperature 2C 20,00 20,00 120,00 120,00 20,00 99,68 50,00
Pressure bar 1,00 1,00 2,03 1,00 1,00 1,00 1,00
Vapor Frac 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,04 0,00
Liquid Frac 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 0,96 1,00
Solid Frac 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Enthalpy kcal/mol -68,40 -68,40 -66,60 -66,61 -66,23 -66,61 -67,87
Enthalpy kcal/kg -3796,85 -3796,85 -3696,60 -3695,10 -3605,80 -3694,97 -3765,35
Enthalpy Gcal/h -6,33 -6,33 -6,16 -6,21 0,00 -6,21 -6,33
Entropy cal/mol-K -39,27 -39,27 -33,98 -35,35 -35,99 -33,96 -37,53
Entropy cal/gm-K -2,18 -2,18 -1,89 -1,96 -1,96 -1,88 -2,08
Density kmol/m3 55,42 55,42 52,34 52,31 65,99 0,84 54,82
Density kg/m3 998,33 998,33 942,84 942,92 1212,10 15,12 988,16
Average MW 18,02 18,02 18,02 18,03 18,37 18,03 18,03




Agua PT Pulpa S1 S2 Post-PT NaOH-HE Pre-HE S3
FROM - - MEZC-1 CALOR-PT REACT-PT - MEZC-2 REFRI-HE
TO MEZC-1 MEZC-1 CALOR-PT REACT-PT MEZC-2 MEZC-2 REFRI-HE REACT-HE
Substream: SOLIDS
Mass Flow kg/h
GLUCAN 20,338 20,338 20,338 19,200 19,200 19,200
ARABINAN 21,808 21,808 21,808 18,087 18,087 18,087
LIGNIN 27,337 27,337 27,337 16,161 16,161 16,161
PECTIN 1,960 1,960 1,960 5,352 5,352 5,352
OTHERS 28,557 28,557 28,557 26,519 26,519 26,519
CELLULASE 0 0 0 0 0 0
OTHER ENZIMES 0 0 0 0 0 0
Mass Frac
GLUCAN 0,203 0,203 0,203 0,225 0,225 0,225
ARABINAN 0,218 0,218 0,218 0,212 0,212 0,212
LIGNIN 0,273 0,273 0,273 0,189 0,189 0,189
PECTIN 0,020 0,020 0,020 0,063 0,063 0,063
OTHERS 0,286 0,286 0,286 0,311 0,311 0,311
CELLULASE 0 0 0 0 0 0
OTHER ENZIMES 0 0 0 0 0 0
Total Flow kmol/h 0,76 0,76 0,76 0,65 0,65 0,65
Total Flow kg/h 100,00 100,00 100,00 85,32 85,32 85,32
Total Flow m3/h 0,07 0,07 0,07 0,06 0,06 0,06
Temperature 2C 20,00 20,00 120,00 120,00 99,68 50,00
Pressure bar 1,00 1,00 2,03 1,00 1,00 1,00
Vapor Frac 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Liquid Frac 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Solid Frac 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00
Enthalpy kcal/mol -313,32 -313,32 -312,15 -310,42 -310,75 -311,35
Enthalpy kcal/kg -2389,98 -2389,98 -2381,13 -2355,61 -2358,09 -2362,65
Enthalpy Gcal/h -0,24 -0,24 -0,24 -0,20 -0,20 -0,20
Entropy cal/mol-K -1050,87 -1050,87 -1047,54 -1041,73 -1042,58 -1044,30
Entropy cal/gm-K -8,02 -8,02 -7,99 -7,91 -7,91 -7,92
Density kmol/m3 11,53 11,53 11,53 11,48 11,48 11,48
Density kg/m3 1511,84 1511,84 1511,84 1512,31 1512,31 1512,31
Average MW 131,10 131,10 131,10 131,78 131,78 131,78




Enzimas Post-HE Pulpa-Ag Hidroliz NaOH-FRM sS4 Pre-FRM Post-FERM
FROM - REACT-HE CENTRIF CENTRIF - MEZC-3 REFRI-FM FERMENT
TO REACT-HE CENTRIF - MEZC-3 MEZC-3 REFRI-FM FERMENT CALOR-C1
Substream: TOTAL
Total Flow kg/h 5,91 1772,60 25,44 1747,16 174,32 1921,47 1921,47 1921,47
Enthalpy Gcal/h -0,01 -6,49 -0,05 -6,44 -0,63 -7,06 -7,09 -7,11
Substream: MIXED
Mass Flow kg/h
GLUCOSE 26,552 26,552 0 26,552 26,552 1,200
FRUCTOSE 10,313 10,313 0 10,313 10,313 0,209
ARABINOSE 10,167 10,167 0 10,167 10,167 2,029
ACETIC ACID 1,046 1,046 0 1,046 1,046 6,347
ACETONE 0 0 0 0 0 5,327
WATER 1686,291 1686,291 140,523 1826,814 1826,814 1843,259
GALACTURONIC ACID 12,527 12,527 0 12,527 12,527 14,845
BUTANOL 0 0 0 0 0 7,800
HMF 0 0 0 0 0 0
BUTYRIC ACID 0 0 0 0 0 6,708
NA+ 0,002 0,002 19,423 19,423 19,425 19,397
OH- 0,002 0,002 14,369 14,369 14,371 14,350
Mass Frac
GLUCOSE 0,015 0,015 0 0,014 0,014 0,001
FRUCTOSE 0,006 0,006 0 0,005 0,005 1,086E-04
ARABINOSE 0,006 0,006 0 0,005 0,005 0,001
ACETIC ACID 0,001 0,001 0 0,001 0,001 0,003
ACETONE 0 0 0 0 0 0,003
WATER 0,965 0,965 0,806 0,951 0,951 0,959
GALACTURONIC ACID 0,007 0,007 0 0,007 0,007 0,008
BUTANOL 0 0 0 0 0 0,004
HMF 0 0 0 0 0 0
BUTYRIC ACID 0 0 0 0 0 0,003
NA+ 1,174E-06 1,174E-06 0,111 0,010 0,010 0,010
OH- 8,686E-07 8,686E-07 0,082 0,007 0,007 0,007
Total Flow kmol/h 93,96 93,96 9,49 103,45 103,45 104,48
Total Flow kg/h 1746,90 1746,90 174,32 1921,22 1921,22 1921,47
Total Flow m3/h 1,76 1,76 0,14 1,90 1,89 1,89
Temperature 2C 50,00 50,00 20,00 47,95 35,00 35,00
Pressure bar 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00
Vapor Frac 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Liquid Frac 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00
Solid Frac 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Enthalpy kcal/mol -68,48 -68,48 -66,23 -68,28 -68,50 -68,05
Enthalpy kcal/kg -3683,38 -3683,38 -3605,48 -3676,31 -3688,57 -3700,03
Enthalpy Gcal/h -6,43 -6,43 -0,63 -7,06 -7,09 -7,11
Entropy cal/mol-K -38,00 -38,00 -35,98 -37,73 -38,44 -38,24
Entropy cal/gm-K -2,04 -2,04 -1,96 -2,03 -2,07 -2,08
Density kmol/m3 53,34 53,34 66,01 54,58 54,86 55,33
Density kg/m3 991,63 991,63 1212,43 1013,57 1018,86 1017,52
Average MW 18,59 18,59 18,37 18,57 18,57 18,39




Enzimas Post-HE PulpaAg Hidroliz NaOH-FRM sS4 Pre-FERM Post-FERM
FROM - REACT-HE CENTRIF CENTRIF - MEZC-3 REFRI-FM FERMENT
TO REACT-HE CENTRIF - MEZC-3 MEZC-3 REFRI-FM FERMENT CALOR-C1
Substream: SOLIDS
Mass Flow kg/h
GLUCAN 0 7,139 7,067 0,071 0,071 0,071
ARABINAN 0 0,822 0,814 0,008 0,008 0,008
LIGNIN 0 0,073 0,073 0,001 0,001 0,001
PECTIN 0 6,230 6,168 0,062 0,062 0,062
OTHERS 0 5,524 5,469 0,055 0,055 0,055
CELLULASE 4,210 4,210 4,168 0,042 0,017 0,042
OTHER ENZIMES 1,700 1,700 1,683 0,017 0,042 0,017
Mass Frac
GLUCAN 0 0,278 0,278 0,278 0,278 0,278
ARABINAN 0 0,032 0,032 0,032 0,032 0,032
LIGNIN 0 0,003 0,003 0,003 0,003 0,003
PECTIN 0 0,242 0,242 0,242 0,242 0,242
OTHERS 0 0,215 0,215 0,215 0,215 0,215
CELLULASE 0,712 0,164 0,164 0,164 0,066 0,164
OTHER ENZIMES 0,288 0,066 0,066 0,066 0,164 0,066
Total Flow kmol/h 0,24 0,39 0,38 0,00 0,00 0,00
Total Flow kg/h 5,91 25,70 25,44 0,26 0,26 0,26
Total Flow m3/h 0,00 0,02 0,02 0,00 0,00 0,00
Temperature 2C 20,00 50,00 50,00 50,00 47,95 35,00
Pressure bar 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00
Vapor Frac 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Liquid Frac 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Solid Frac 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00
Enthalpy kcal/mol -31,21 -143,56 -143,56 -143,56 -143,58 -143,69
Enthalpy kcal/kg -1267,42 -2160,79 -2160,79 -2160,79 -2161,06 -2162,74
Enthalpy Gcal/h -0,01 -0,06 -0,05 0,00 0,00 0,00
Entropy cal/mol-K -104,69 -481,54 -481,54 -481,54 -481,60 -481,95
Entropy cal/gm-K -4,25 -7,25 -7,25 -7,25 -7,25 -7,25
Density kmol/m3 64,33 22,99 22,99 22,99 22,99 22,99
Density kg/m3 1584,18 1527,50 1527,50 1527,50 1527,50 1527,50
Average MW 24,63 66,44 66,44 66,44 66,44 66,44




Alim-Sep Alim-C1 Dest-C1 Colas-C1 Alim-C2 Dest-C2 Colas-C2 ACETONA
FROM - CALOR-C1 COLUMN-1 COLUMN-1 REFRI-C2 COLUMN-2 COLUMN-2 COLUMN-3
TO CALOR-C1 COLUMN-1 REFRI-C2 - COLUMN-2 COLUMN-3 - -
Substream: MIXED
Mass Flow kg/h
ACETONE 15,045 15,045 15,045 0 15,045 15,045 0 14,744
BUTANOL 20,060 20,060 20,060 0 20,060 20,060 0 0,045
WATER 4809,428 4809,428 958,948 3850,480 958,948 34,665 924,283 0,693
GALACTURONIC ACID 40,120 40,120 0,000 40,120 0 0 0 0
ACETIC ACID 15,045 15,045 1,661 13,384 1,661 0,030 1,631 0
BUTYRIC ACID 15,045 15,045 4,285 10,760 4,285 0,199 4,086 0
NAOH 85,256 85,256 0 85,256 0 0 0 0
Mass Frac
ACETONE 0,003 0,003 0,015 0 0,015 0,215 0 0,952
BUTANOL 0,004 0,004 0,020 0 0,020 0,287 0 0,003
WATER 0,962 0,962 0,959 0,963 0,959 0,495 0,994 0,045
GALACTURONIC ACID 0,008 0,008 0 0,010 0 0 0 0
ACETIC ACID 0,003 0,003 0,002 0,003 0,002 4,319E-04 0,002 0
BUTYRIC ACID 0,003 0,003 0,004 0,003 0,004 0,003 0,004 0
NAOH 0,017 0,017 0 0,021 0 0 0 0
Total Flow kmol/h 270,25 270,25 53,84 216,42 53,84 2,46 51,38 0,29
Total Flow kg/h 5000,00 5000,00 1000,00 4000,00 1000,00 70,00 930,00 15,48
Total Flow m3/h 5,04 5,35 1668,57 4,28 1,06 74,84 1,01 0,02
Temperature C 35,00 95,00 99,62 99,96 70,00 93,26 99,64 56,39
Pressure bar 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00
Vapor Frac 0,00 0,00 1,00 0,00 0,00 1,00 0,00 0,00
Liquid Frac 1,00 1,00 0,00 1,00 1,00 0,00 1,00 1,00
Solid Frac 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Enthalpy kcal/mol -68,12 -67,01 -57,23 -66,91 -67,54 -57,25 -66,95 -59,66
Enthalpy kcal/kg -3681,90 -3621,98 -3080,77 -3619,87 -3635,95 -2009,24 -3698,57 -1128,77
Enthalpy Gcal/h -18,41 -18,11 -3,08 -14,48 -3,64 -0,14 -3,44 -0,02
Entropy cal/mol-K -38,01 -34,79 -9,33 -34,31 -37,10 -21,08 -34,92 -67,49
Entropy cal/gm-K -2,05 -1,88 -0,50 -1,86 -2,00 -0,74 -1,93 -1,28
Density kmol/m3 53,61 50,55 0,03 50,61 50,62 0,03 50,71 14,33
Density kg/m3 991,89 935,31 0,60 935,46 940,32 0,94 917,87 757,56
Average MW 18,50 18,50 18,58 18,48 18,58 28,49 18,10 52,85




Colas-C3 S5 S6 Alim-C5 BUTANOL Dest-C5 S7 Alim-C4
FROM COLUMN-3 REFRI-C3 MEZC-4 DECANT COLUMN-5 COLUMN-5 REFRI-C5 DECANT
TO REFRI-C3 MEZC-4 DECANT COLUMN-5 - REFRI-C5 MEZC-4 COLUMN-4
Substream: MIXED
Mass Flow kg/h
ACETONE 0,301 0,301 7,032 2,860 0 2,860 2,860 3,871
BUTANOL 20,015 20,015 214,143 166,634 20,038 146,596 146,596 47,532
WATER 33,972 33,972 320,833 32,660 0 32,660 32,660 288,144
GALACTURONIC ACID 0 0 0 0 0 0 0 0
ACETIC ACID 0,030 0,030 0,069 0,018 0,003 0,015 0,015 0,051
BUTYRIC ACID 0,199 0,199 0,320 0,223 0,199 0,024 0,024 0,096
NAOH 0 0 0 0 0 0 0 0
Mass Frac
ACETONE 0,006 0,006 0,013 0,014 0 0,016 0,016 0,011
BUTANOL 0,367 0,367 0,395 0,823 0,990 0,805 0,805 0,140
WATER 0,623 0,623 0,592 0,161 0 0,179 0,179 0,848
GALACTURONIC ACID 0 0 0 0 0 0 0 0
ACETIC ACID 0,001 0,001 1,273E-04 8,663E-05 1,266E-04 8,219E-05 8,219E-05 1,515E-04
BUTYRIC ACID 0,004 0,004 0,001 0,001 0,010 1,312E-04 1,312E-04 2,837E-04
NAOH 0 0 0 0 0 0 0 0
Total Flow kmol/h 2,16 2,16 20,82 4,11 0,27 3,84 3,84 16,70
Total Flow kg/h 54,52 54,52 542,40 202,39 20,24 182,15 182,15 339,70
Total Flow m3/h 0,06 0,06 0,63 0,25 0,03 120,26 0,23 0,37
Temperature C 90,43 75,00 75,32 69,62 117,56 103,49 70,00 69,62
Pressure bar 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00
Vapor Frac 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 1,00 0,00 0,00
Liquid Frac 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 0,00 1,00 1,00
Solid Frac 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Enthalpy kcal/mol -68,26 -68,69 -68,70 -71,96 -73,70 -60,30 -71,62 -67,87
Enthalpy kcal/kg -2709,08 -2726,29 -2637,59 -1462,44 -992,74 -1271,30 -1509,99 -3337,32
Enthalpy Gcal/h -0,15 -0,15 -1,43 -0,30 -0,02 -0,23 -0,28 -1,13
Entropy cal/mol-K -46,74 -47,94 -49,15 -84,63 -117,94 -51,09 -81,84 -40,33
Entropy cal/gm-K -1,85 -1,90 -1,89 -1,72 -1,59 -1,08 -1,73 -1,98
Density kmol/m3 33,91 34,63 33,25 16,33 9,60 0,03 17,00 45,15
Density kg/m3 854,40 872,45 866,01 803,43 712,80 1,51 806,16 918,11
Average MW 25,20 25,20 26,05 49,21 74,24 47,43 47,43 20,34




Colas-C4 Dest-C4 S8
FROM COLUMN-4 COLUMN-4 REFRI-C4
TO - REFRI-C4 MEZC-4
Substream: MIXED
Mass Flow kg/h
ACETONE 0 3,871 3,871
BUTANOL 0 47,532 47,532
WATER 33,942 254,202 254,202
GALACTURONIC ACID 0 0 0
ACETIC ACID 0,028 0,024 0,024
BUTYRIC ACID 0 0,096 0,096
NAOH 0 0 0
Mass Frac
ACETONE 0 0,013 0,013
BUTANOL 0 0,155 0,155
WATER 0,999 0,831 0,831
GALACTURONIC ACID 0 0 0
ACETIC ACID 0,001 7,791E-05 7,791E-05
BUTYRIC ACID 5,346E-07 3,151E-04 3,151E-04
NAOH 0 0 0
Total Flow kmol/h 1,88 14,82 14,82
Total Flow kg/h 33,97 305,73 305,73
Total Flow m3/h 0,04 457,72 0,33
Temperature 2C 99,65 98,33 70,00
Pressure bar 1,00 1,00 1,00
Vapor Frac 0,00 1,00 0,00
Liquid Frac 1,00 0,00 1,00
Solid Frac 0,00 0,00 0,00
Enthalpy kcal/mol -66,89 -57,42 -67,95
Enthalpy kcal/kg -3710,76 -2783,29 -3293,60
Enthalpy Gcal/h -0,13 -0,85 -1,01
Entropy cal/mol-K -34,87 -12,24 -40,80
Entropy cal/gm-K -1,93 -0,59 -1,98
Density kmol/m3 50,96 0,03 44,33
Density kg/m3 918,60 0,67 914,59
Average MW 18,03 20,63 20,63
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Se presentan los parametros de dimensionamiento y operacion de todos los

equipos presentes en el proceso, que el programa Aspen Plus estima, como paso

previo a la evaluacion y estimacion de costes, mediante su modulo Economics.

A.4.1. Intercambiadores de calor

Name REFRI-FM REFRI-C2 REFRI-C4 REFRI-C5

Description Intercambiador | Intercambiador | Intercambiador |Intercambiador
TEMA carcasay | TEMA carcasay | TEMA carcasay | TEMA carcasay
tubos tubos tubos tubos

Heat transfer area [m2] 2,635 16,322 4,634 1,114

Number of shells 1 1 1 1

Front end TEMA symbol | B B B B

Shell TEMA symbol E E E E

Rear end TEMA symbol M M M M

Tube design pressure 4,14 4,14 4,14 4,148

[barg]

Tube design temperature |125,0 129,6 128,3 133,5

[°C]

Tube operating 35,0 35,0 35,0 35,0

temperature [2C]

Tube outside diameter 0,0254 0,0254 0,0254 0,0254

[m]

Shell design gauge 2,42 2,42 2,42 2,42

pressure [barg]

Shell design temperature |125 129,62 128,33 133,49

[°C]

Shell operating 47,95 99,62 98,33 103,49

temperature [C]

Tube length extended [m] | 6,096 6,096 6,096 6,096

Tube pitch [m] 0,03175 0,03175 0,03175 0,03175

Number of tube passes 1 1 1 1
1 1 1 1

Number of shell passes
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Name CALOR-C1

Description Intercambiador
TEMA carcasa
y tubos

Heat transfer area [m2] | 2,907

Number of shells 1

Front end TEMA symbol | B

Shell TEMA symbol E

Rear end TEMA symbol M

Tube design pressure 7,58

[barg]

Tube design temperature | 194,30

[eC]

Tube operating 164,30

temperature [9C]

Tube outside diameter 0,0254

[m]

Shell design gauge 4,72

pressure [barg]

Shell design temperature | 125

[°C]

Shell operating 95,00

temperature [2C]

Tube length extended [m] | 6,096

Tube pitch [m] 0,03175

Number of tube passes 1

Number of shell passes 1

Name REFRI-C3

Description Air-cooler
(Refrigeracién)

Bare tube area 1st service | 5,254

[m2]

Design pressure 1st serv. | 0,027

[barg]

Tube outside diameter 0,0254

1st serv. [m]

Tube length [m] 1,2192

Bay width [m] 1,2192

Number of bays 1

Fin pitch 11

Tube fin height [m] 0,015875

Tube pitch [m] 0,060325
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Name REFRI-HE

Description Intercambiador
de calor espiral

Heat transfer area [m2] |4,1970

Tube design gauge 4,14

pressure [barg]

Name CALOR-PT

Description Intercambiador
de placasy
marcos

Heat transfer area [m2] |1,8528

Design gauge pressure 7,58

[barg]

Design temperature [2C] |194,3

Tabla A.4.1.

Resultados de

intercambiadores de calor presentes en el proceso.

A.4.2. Reactores

dimensionamiento y operacion

Name REACT-PT REACT-HE FERMENT

Description Reactor tanque | Reactor tanque | Reactor tanque
agitado agitado agitado

Liquid volume [m3] 0,425 0,425 0,425

Vessel diameter [m] 0,4572 0,4572 0,4572

Vessel tangent to 2,5908 2,5908 2,5908

tangent height [m]

Design gauge pressure | 2,44 1,03 1,03

[barg]

Vacuum design gauge |-1,007 -1,007 -1,007

pressure [barg]

Design temperature 150 125 125

[2C]

Operating temperature | 120 50 35

[eC]

Tabla A.4.2. Resultados de dimensionamiento y operacion de los reactores
presentes en el proceso.
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A.4.3. Columnas de destilacion clasicas

Name COLUMN-3

Description Torre de platos
multidiametro

Diameter Bottom section [m] 0,4572

Bottom tangent to tangent height [m] 27,5844

Design gauge pressure Bottom [barg] 1,03

Design temperature Bottom [2C] 125,0

Operating temperature Bottom [2C] 90,43

Number of trays Bottom section 40

Bottom Tray type SIEVE

Bottom Tray spacing [m] 0,6096

Molecular Wt Overhead Prod. 52,850

Tabla A.4.3. Resultados de dimensionamiento y operacion de la columna de

destilacidn clasica presente en el proceso.

A.4.4. Columnas de destilacion de agotamiento

Name COLUMN-1 COLUMN-2 COLUMN-4 COLUMN-5

Description Torre de Torre de Torre de Torre de
platos platos platos platos
multidiametro | multididmetro | multidiametro | multididmetro

Diameter Bottom section [m] 0,6096 0,4572 0,4572 0,4572

Bottom tangent to tangent height 45,8724 28,8036 20,2692 20,2692

[m]

Design gauge pressure Bottom [barg] | 1,03 1,03 1,03 1,03

Design temperature Bottom [2C] 129,96 129,647 129,65 147,56

Operating temperature Bottom [2C] | 99,962 99,64 99,65 117,56

Number of trays Bottom section 70 42 28 28

BottomTray type SIEVE SIEVE SIEVE SIEVE

Bottom Tray spacing [m] 0,6096 0,6096 0,6096 0,6096

Molecular Wt Overhead Prod. 18,575 28,494 20,629 74,237

Tabla A.4.4. Resultados de dimensionamiento y operacion de las torres de las

columnas de agotamiento presentes en el proceso.
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Name COLUMN-1- | COLUMN-2- | COLUMN-4- | COLUMN-5-
reb reb reb reb

Description Reboiler tipo | Reboiler tipo |Reboiler tipo |Reboiler tipo
Kettle (haz de | Kettle (haz de | Kettle (haz de | Kettle (haz de
tubos en U) tubos en U) tubos en U) tubos en U)

Heat transfer area [m2] 9,0716 0,9141 2,5751 1,4477

Tube design pressure [barg] 7,58 7,58 7,58 7,58

Tube design temperature [2C] 194,3 194,3 194,3 194,3

Tube operating temperature [2C] | 164,3 164,3 164,3 164,3

Tube outside diameter [m] 0,0254 0,0254 0,0254 0,0254

Shell design pressure [barg] 4,72 4,72 4,72 4,72

Shell design temperature [2C] 129,9 129,6 129,6 147,6

Shell operating temperature [2C] | 99,9 99,6 99,6 117,6

Tube length extended [m] 6,096 6,096 6,096 6,096

Tube pitch [m] 0,03175 0,03175 0,03175 0,03175

Tube pitch symbol TRIANGULAR | TRIANGULAR |TRIANGULAR |TRIANGULAR

Number of tube passes 2 2 2 2

Duty [Gcal/h] 0,5497 0,0556 0,1567 0,0443

TEMA type BKU BKU BKU BKU

Tabla A.4.5. Resultados de dimensionamiento y operacion de los reboiler de las

columnas de agotamiento presentes en el proceso.

A.4.5. Centrifugas

Name

CENTRIF

Description

ECT Batch
Autocentrifuga

Centrifuge diameter [m]

0,6096

Tabla A.4.6. Resultados de dimensionamiento y operacion de la centrifuga

presente en el proceso.
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A.4.6. Decantadores

Name DECANT

Description Depdsito vertical
cilindrico

Liquid volume [m3] 3,4055

Vessel diameter [m] 1,0668

Vessel height [m] 3,81

Design pressure [barg] 1,03

Vacuum design pressure [barg] |-1,00667

Design temperature [2C] 125

Operating temperature [2C] 75,32

Tabla A.4.7. Resultados de dimensionamiento y operacién del decantador
presente en el proceso.
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