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Resumen. En el presente se aborda la sintesis, el disefio y la planificacion
optima de plantas discontinuas combinando tecnologias de primera y
segunda generacion para la obtencidon de etanol. Se aplica a una destileria
tradicional cubana empleando miel final y el hidrolizado producto de la
hidrélisis enzimatica del bagazo pretratado como otro sustrato azucarado
complementario, partiendo de los resultados obtenidos en el laboratorio. El
problema de optimizacion simultdnea se plantea y resuelve mediante un
modelo matematico de programacion mixta entera no lineal (MINLP), el
cual considera un esquema de superestructura para determinar la
configuracién de las distintas etapas: pretratamiento, hidrolisis enzimatica,
prefermentacion y fermentacion. Se determina el numero de unidades
duplicadas fuera de fase, el tamafio de las unidades, y la planificacion de la
produccion. La politica de transferencia adoptada es la transferencia sin
espera, para garantizar la calidad de estas operaciones, dado su caracter
microbioldgico y la tendencia de los sustratos azucarados a descomponerse
en el tiempo. La optimizacion simultanea de la sintesis, el disefio y la
operacion de las etapas involucradas, permite evaluar diferentes

compromisos entre las variables para obtener el escenario de minimo costo
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de inversion y produccion. Se analizan técnica y econdmicamente las
posibles variantes a implementar: primero acoplar la tecnologia de
pretratamiento e hidrélisis enzimatica del bagazo a una destileria
convencional vendiendo etanol y segundo vendiendo también el furfural

como co-producto.

Palabras clave: Programacion mixta entera no lineal, Disefio, Produccion

de etanol.

1. Introduccién

La alta dependencia econdomica de los combustibles fosiles y los efectos devastadores
sobre el clima y el medio ambiente han hecho que las investigaciones actuales giren
hacia la busqueda de nuevas fuentes de energias limpias y renovables, como son los
biocombustibles (Morales, 2012, Limayem y Ricke, 2012). Una tecnologia que ha
tomado auge en la busqueda de alternativas de combustibles renovables es el etanol de
segunda generacion como apuntan Carriquiry y Timilsina (2011). Es decir, la
produccion de etanol a partir de residuos lignoceluldsicos como el bagazo de cafa de
azucar, o los hidrolizados derivados de ella (Cardona et al., 2010), asi como la
combinacion del etanol de primera con el de segunda generacion (Dias y col., 2012,
Ensinas y col. 2013). De esta forma, se logra incluir una nueva fuente de productos
azucarados y reducir los impactos negativos del etanol de primera generacion en el
calentamiento global (Galdos y col., 2013). El bagazo de cafia de azlicar es un residuo
solido de la extraccion de los jugos de la cafia para la obtencidén de aztcar. El mismo
presenta en Cuba una alta disponibilidad y tiene la ventaja de ser barato no competir con
ningln alimento, tal como lo abordan Mesa y col. (2011a). Segin los reportes de
Hofsetz y Silva (2012), y Dantas y col. (2013) por cada tonelada de cafia de azucar se
obtienen aproximadamente entre 0.27 y 0.3 toneladas de bagazo; una parte de ese
bagazo es quemado en las calderas de vapor de las propia fabricas de azucar, pero queda
una cantidad considerable sobrante que puede ser empleada para la obtencion de etanol
de segunda generacion (Mesa y col., 2011 b). La utilizacidon de azicares provenientes de

material lignocelulosico (biomasa lignocelulosica), para producir bioetanol es un

AAIQ, Asociacion Argentina de Ingenieros Quimicos - CSPQ



VII CAIQ 2015 y 3das JASP

aspecto muy tratado actualmente como abordan Noratiqah y col. (2013) y Albernas-
Carvajal y col. (2014a). Para lograr obtener glucosa del bagazo (o cualquier material
lignoceluldsico en general) se necesita un conjunto de operaciones previas conocidas
como pretratamiento seguidos de la hidrélisis enzimatica (Mussatto y col., 2010, Naik y
col., 2010). El propésito de los pretratamientos es disminuir o eliminar las barreras
fisicas y quimicas, tales como la cristalinidad de la celulosa, los grupos acetilos de la
hemicelulosa y los enlaces entre la hemicelulosa y la lignina, ademéas de aumentar la
porosidad del material y eliminar o disminuir la presencia de sustancias que interfieran
o dificultan la hidrolisis enzimatica (Dominguez et al., 2012). En la posterior hidrolisis
enzimatica ocurre la conversion de la fraccion de celulosa en glucosa que serd empleada
en la fermentacioén para obtener etanol. De la eficiencia de los pretratamientos depende
que la enzima pueda acceder mas facilmente a la celulosa. Los estudios previos han
demostrado que este proceso presenta etapas continuas y discontinuas; las etapas
discontinuas tales como la hidrolisis enzimatica y la fermentacion se consideran criticas,
ya que presentan la peculiaridad de que los tiempos de duracion de las mismas son
elevados, oscilando alrededor de 12 horas la hidrolisis enzimatica y 24 h la
fermentacion (Mesa, 2010, Albernas-Carvajal y col., 2014a). Dicha fermentacion es
solo de las hexosas, en presencia de la levadura Saccharomyces Cerevisiae DER
CIEMAT Culture Collection No. 1701, que de acuerdo a lo planteado por Mesa (2010),
24 horas es el tiempo para tomar los resultados de la fermentacion, de acuerdo al modo
de trabajo a nivel industrial en Cuba. Este aspecto es muy importante en su analisis pues
provoca que el proceso presente elevados tiempos de espera en esas etapas, lo cual
afecta el tiempo total del proceso y provoca que para lograr la continuidad del mismo se
necesite a primera instancia un elevado ntimero de equipos, lo cual tiende a afectar la
rentabilidad del mismo. La industria alcoholera cubana debe buscar nuevas fuentes de
materias primas que se puedan complementar con la miel en el proceso de obtencion de
etanol y que a la vez logre ser competitiva desde el punto de vista técnico y econdmico.
Autores como Mesa (2010), Mesa y col. (2011b), Morales y col. (2013), han
demostrado que la tecnologia de etanol a partir de bagazo por si sola presenta
inconvenientes dado los costos de algunos materiales como las enzimas, que aunque han

logrado reducir su costo en los ultimos afios, todavia sigue siendo un problema
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econdmico segun lo afirman, asi como el costo de algunos de los equipos
fundamentales. Debido a ello, para lograr la rentabilidad se necesita aprovechar la
posibilidad de obtener coproductos que brinda el proceso en particular como es el caso
del furfural y la lignina que aumentan la ganancia del proceso. Es necesario ademas un
disefio 6ptimo de la tecnologia que permita reducir los tiempos del proceso teniendo en
cuenta los costos involucrados segiin lo abordd Albernas (2014).

El objetivo del presente trabajo es el disefio Optimo de una planta para la obtencién
de etanol combinando tecnologias de primera y segunda generacion para ello se aplica
la metodologia de la superestructura para procesos discontinuos; y se analizan variantes
de aplicacion en Cuba a partir de la determinacion de los tiempos Optimos de las

operaciones involucradas, al minimo costo de produccion.
2. Estado del arte

2.1. Descripcion del proceso de obtencion de etanol combinando las tecnologias de
etanol de primera y segunda generacion

Segun lo explicado previamente el proceso consiste en cuatro etapas fundamentales
como lo abordan: pretratamiento, hidrolisis enzimatica, fermentacion y destilacion. El
proceso detallado se puede consultar en Albernas-Carvajal y col. (2014). En la Fig. 1 se
muestra un diagrama de flujo del proceso tomando ademds como base los estudios de
Mesa y col. (2011a). El proceso de etanol celuldésico por si solo presenta el
inconveniente de no ser rentable debido, entre otros, al nimero elevado de equipos en
etapas claves como la hidrolisis enzimatica y fermentacion, por lo que se necesita un
disefio adecuado mediantes técnicas de optimizacion como lo abordaron Corsano y col.
(2004), Corsano y col. (2006), Corsano y col. (2006a) y Corsano y col. (2007),
aplicando la técnica de la superestructura, pero estos trabajos fueron aplicados a la
obtencién de etanol por la via convencional a partir de miel final y otros productos
como la levadura torula.

El estudio actual combina los procesos de obtencion de etanol primera y segunda
generacion, ademas de aprovechar los coproductos que se generan en la obtencion del

etanol de segunda generacion que son el furfural y la lignina.
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Fig. 1. Diagrama de bloques del proceso a estudiar

2.2. Enfoques tratados para el problema de sintesis, disefio y operacion de procesos

discontinuos.

Para disenar una planta discontinua se necesita determinar la estructura de la planta,
el nimero de unidades a ser empleadas y sus tamafios. Varios han sido los trabajos que
se han publicado dirigidos en este sentido empleando modelos de programaciéon mixta
entera lineal (MILP) y no lineal (MINLP), donde las variables binarias permiten tener
en cuenta diferentes alternativas de las organizaciones de las unidades en cada etapa. Se
presentaron trabajos donde las diferentes etapas de los procesos en cuestion han sido
modeladas empleando tiempos fijos y factores de tamafo. Existe una amplia literatura y
trabajos previos sobre sintesis y disefio de etapas discontinuas descrita por factores de
tiempo y tamanos fijos (Yeh y Reklaitis, 1987, Ravemark y Rippin, 1998, Montagna y
col. 2000). Un primer nivel de descripcion de la representacion de las unidades
dependientes de estas variables de proceso consiste en el uso de modelos algebraicos, lo
cual fue propuesto en primer lugar por Salomone e Iribarren (1992) y aplicado

posteriormente a un problema de planta discontinua multiproducto en Pinto y col.
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(2001). Este enfoque permite optimizar simultineamente las variables del proceso y las
variables de decision de la planta. Una descripcion mas detallada de la representacion de
las etapas discontinuas requiere modelarlas con ecuaciones diferenciales como lo
propusieron Barrera y Evans (1989) y Salomone y col. (1994). Una forma de incorporar
los modelos dinamicos de las unidades sin perder la naturaleza MINLP del problema
global es discretizar las ecuaciones diferenciales para convertirlas en restricciones
algebraicas del programa. Este fue el enfoque empleado por Bhatia y Biegler (1996),
para ejemplos de procesos simples y que Corsano y col. (2004) emplean en el problema
de sintesis de redes complejas de fermentacion alcoholica para obtener simultineamente
el namero 6ptimo de equipos, el modo de operacion y los tamafios de los mismos.
Posteriormente, Fumero y col. (2012) modelan el disefio de las etapas batch mediante
factores de tamafio y tiempos de procesamientos fijos.

Si bien es cierto que en estos analisis el uso de factores de tiempo y tamafio constante
requiere fijar las variables de decision de las unidades de proceso, no se ha reportado un
estudio que combine en el mismo modelo global de optimizacion, el empleo de los
factores de tiempo con los modelos fenomenoldgicos propios de las etapas involucradas

para el disefo; lo cual se aplica en el presente trabajo.

3. Formulacion del modelo global y la superestructura

En este trabajo se aplica el modelo de superestructura propuesto por Corsano y col.
(2004) para obtener el disefio 6ptimo de las etapas del proceso. Este enfoque contempla
en forma esquematica todas las posibles configuraciones de una planta discontinua en
un mismo modelo e incluye caracteristicas de cada una de las etapas, mediante la
formulacion de los modelos, ya sean fenomenoldgicos y/o estadisticos y factores de
tamafios de las etapas, lo cual permitira realizar la sintesis y el disefio optimo del
proceso de obtencion de bioetanol empleando el producto de la hidrolisis enzimatica del
bagazo pretratado minimizando el costo de produccion.
3.1. Aplicacion de la superestructura

El producto principal de estas operaciones es el etanol y se debe satisfacer una
demanda Q de 500 hL/d en el horizonte de tiempo HT de 1 afio. El modelo de
superestructura presentado por Corsano y col. (2006) fue modificado para considerar

una etapa por cada operacion. Es decir, se consideran cinco etapas, y para cada una de
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ellas distintas opciones de duplicacion fuera de fase. De esta manera, el modelo queda
formulado como un problema NLP, donde el numero de unidades duplicadas es
definido por el disenador de acuerdo a su experiencia sobre el proceso en cuestion.

La funcién objetivo es minimizar los costos de inversion y operacion, dados por la

siguiente expresion:

5 Ap
Min C,, CCEY.Y a ;M Vi +oC (1)
j=la=1

Donde V,; es el tamafo de la unidad de la etapa j (volumen) en la alternativa a para
la que utiliza M,; unidades duplicadas fuera de fase, o; y f; son los coeficientes de
costos, C,y, €s una constante que anualiza el costo de inversion, CCF representa la
depreciacion de los equipos y OC representan los costos operativos que dependen de
como se desarrolle la operacion, (Albernas-Carvajal y col.,, 2014a). La alternativa
optima se identifica en la solucion como aquella que tiene el tamafio de sus unidades
distinto de cero.

3.2. Modelo de superestructura para las operaciones de pretratamiento acido,
basico e hidrolisis enzimatica.

Para el analisis de la superestructura de las etapas de pretratamiento, también
estudiado por Reales-Alfaro y col. (2013), e hidrolisis enzimdtica se asume que no
existe dificultad con la entrega de la materia prima fundamental (bagazo), o sea no hay
tiempos de espera referidos a la materia prima, por lo que no se considera la logistica, ni
la incertidumbre en la formulacion del problema. Los resultados fundamentales de los
balances de masa que fueron tomados como base en el presente estudio se encuentran en
Albernas-Carvajal y col., (2014b).

Para plantear el modelo de superestructura de las etapas de pretratamiento e
hidrolisis enzimatica se aplica el concepto de factor de tamaiio (size factor, SF) asociado
para cada una de las etapas. Las cantidades de entrada en cada etapa se toman de los
balances de masa desarrollados por Albernas (2014) para el cual se toma como producto
final, la cantidad de hidrolizado de la hidrélisis enziméatica producido, debido a que este
es el producto de las secciones del procesamiento en general del bagazo y que
posteriormente se emplea en la etapa de fermentacion, el mismo tiene un valor de

1377497.87 Kg/d. La Tabla 1 muestra los SF de cada una de estas etapas.
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Teniendo estos factores de tamafio, para el célculo de los volimenes de los equipos se
emplea la ecuacion que relaciona el factor de tamafio con el tamafio del lote:

Donde el tamaio del lote (7B) se determina a partir de la relacion, determinada de los
balances, que existe entre el producto del hidrolizado enzimatico y el bagazo inicial
empleado, afectado por el tiempo del ciclo de esas tres operaciones.

TB =5.28-Bagazo, ., - TC 3)

El tiempo del ciclo (7C) para estas tres operaciones se calcula teniendo en cuenta que

son operaciones que operan en paralelo fuera de fase, como sigue:

T.
TC = J 4
13?2%3{%41} @

Donde 7 es el tiempo de procesamiento en la etapa j, M; representa el nimero de

unidades duplicadas en paralelo fuera de fase en la etapa j. Las etapas aqui consideradas
son tres: hidrélisis acida, basica y enzimatica.

Para la determinacion de los tiempos de procesamiento se tuvo en cuenta los tiempos
involucrados en las diferentes operaciones de cada proceso, tomados a partir de
estimaciones de los resultados de laboratorio, combinado con la experiencia de equipos
con caracteristicas similares. Para el caso del tiempo de reaccion en los pretratamientos
se emplean las ecuaciones de calculo de tiempo a partir de los modelos de las
expresiones de velocidad de los componentes de interés y para el caso de la hidrolisis
enzimatica se calculd también a partir de los resultados experimentales desarrollados
por Albernas (2014). Para el caso de la hidrélisis enzimatica se aplica la estrategia de

cargar y calentar de manera simultdnea asi como enfriar y descargar.

Tabla 1. Factores de tamafio de las etapas de pretratamiento e hidrdlisis enzimatica

Etapa Flujo entrada a etapa (m’/d) SF; (m’/Kg)
Pretratamiento acido 2 290.86 1.66:107
Pretratamiento basico 1319.00 9.58-10
Hidroélisis enzimatica 3 303.60 2.39-10°
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3.3. Modelo de superestructura para las operaciones de prefermentacion y
fermentacion de etanol

La fermentacion para la produccion de bioetanol consta de dos operaciones que son
fermentacion de biomasa o prefermentacion y fermentacion de etanol. Para estas etapas
los modelos de los balances de masa son descritos por las siguientes ecuaciones
diferenciales de acuerdo con Chekhova y col. (2000) y Nielsen y col. (2003) que

también fueron aplicadas por Albernas-Carvajal y col. (2014a,b):

. dea
Biomasa: P HjgX ja —VjaX jq (5)
ds aX i
Sustrato: J9 Hja? ja (6)
dt Yx,
. . ddea
Biomasa no activa: 7 =0, X j4 (7)
dE ; X i
Producto: —% = Hia” ja (8)
dt Ye,
. S ja
donde: H= :umax,ja (9)
ks jo +S jq

Donde las Egs. (5)-(7) y (9) se describen para la operacion de prefermentacion, y Eq.
(8) para fermentacion, debido a que la primera operacion solo produce biomasa. El
subindice j se refiere a las operaciones de prefermentacion o fermentacion (=4 y j=5
respectivamente), mientras a se refiere a la alternativa de la configuracion seleccionada
de la superestructura (nimero de unidades duplicadas fuera de fase para cada etapa). X
es la concentracion de biomasa (kg/m’), S es la concentracién de sustrato (kg/m’), Xd es
la concentracion de biomasa no activa (kg/m’) y E es la concentracion de etanol

(kg/m®), u es la velocidad especifica de crecimiento. Todas estas son variables del

problema, v representa la velocidad de muerte de los microorganismos, Ye es el
coeficiente de rendimiento de etanol y ks es una constante de saturacion del sustrato.
Esos son parametros del modelo. Yx es el rendimiento de biomasa y es una funcién de
los sustratos que se utilizan en la alimentacion al prefermentador para los fermentadores

y una constante para la operacion de fermentacion alcoholica.
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En todas las unidades de las dos etapas puede agregarse una alimentacion extra a la
proveniente de la etapa anterior que consiste en una mezcla de sustratos azucarados
formados por miel B, hidrolizado enzimatico del bagazo pretratado y agua que se puede
emplear para la dilucion de la miel como se pudo apreciar en el diagrama de bloques
mostrado en la Fig. 1. El tiempo de retencién en los filtros entre fermentacion y
destilacion no se considera, debido que estos funcionan de manera continua, (Albernas
et al., 2010).

Como se menciond anteriormente, la funcion objetivo viene dada por la Eq.(1) y
consiste en minimizar los costos de inversion anualizado sumado a un costo operativo
(dado por el costo de los sustratos, nutrientes y demdas materiales involucrados). Los
valores de los exponentes de costo a y f adoptados son los que se muestran en la Tabla
2 (Nielsen y col., 2003) donde los volimenes de las ecuaciones se expresan en las

unidades que se presentan en dicha tabla.

Tabla 2. Valores de los exponentes de costo de los principales equipos

. Coef Coef Unidad derl Volumen
Equipo ) () ~ segln

(Nielsen et al., 2003)
Reactor hidrolisis 4cida 0.41 32200 pie’
Reactor hidrdlisis basica 0.41 32200 pie’
Reactor hidrolisis enzimatica 0.72 14 gal

3.4. Superestructura para las etapas involucradas

En la Tabla 3 se resume el nimero de unidades involucradas en cada una de las etapas
consideradas en este proceso. Estos valores se propusieron a partir de estimaciones de
los resultados de laboratorio para las etapas de pretratamientos e hidrolisis enzimatica, y
a partir de los equipos existentes en destilerias cubanas con capacidades similares para
las etapas de prefermentacion y fermentacion.

Las ecuaciones diferenciales (5) — (9) son discretizadas mediante el método
trapezoidal, el cual es un método explicito de un paso que posee una propiedad especial
de estabilidad (Atkinson, 1989). Se tomaron 30 nodos en la discretizacion, de tal forma
que la longitud del paso en cada caso fue igual al tiempo de operacion dividido 30. La

estabilidad de este método para las operaciones de prefermentacion y fermentacion fue
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verificada en el trabajo de Corsano y col. (2004). Las ecuaciones algebraicas que surgen
de la discretizacion fueron embebidas en el modelo global el cual es formulado y
resuelto en el Software Profesional, General Algebraic Modeling System (GAMS)

version 23.5, aplicando el Solver CONOPT especializado en la Programacion no Lineal.

Tabla 3. Caracteristicas de la superestructura para las etapas

Pretrat Pretrat Hidrolisis

Alternativa , . , . . Preferment. Ferment.
acido basico Enzimatica

1 M=3 M=6 M=28 M=1 M=

2 M=4 M=28 M=30 M=2 M=10

3 M=5 M=10 M=32 M=3 M=12

3.5. Parametros considerados en la optimizacion del proceso de produccion de
etanol

Para los modelos se consideré un horizonte de tiempo de 7200 h afio™ (300 dias al
afio) y una tasa fija de produccion de etanol de 500 hL dias”. El sustrato para la
fermentacion se entiende como la mezcla de azicares de seis dtomos de carbono
(glucosa) contenida en el producto de la hidrélisis enzimatica del bagazo pretratado y la
miel, ya que la cepa de Saccharomyces Cerevisiae DER CIEMAT Culture Collection
No. 1701, no tiene un metabolismo dual por lo que solo fermenta los azucares de seis
atomos de carbono. Los principales parametros empleados en el modelo para las
operaciones de prefermentacion y fermentacion se pueden apreciar en Albernas-
Carvajal y col. (2014b).
4. Resultados y discusién

Albernas-Carvajal y col. (2014b), demuestran que la variante mds atractiva a aplicar
es la de obtener el bioetanol acoplado a una destileria empleando el producto de la
hidrélisis enzimatica del bagazo pretratado como un sustrato complementario para
satisfacer la carencia de miel de la misma y al implementarla, si se logra tener un
mercado seguro para el furfural, entonces se completaria la inversion en este sentido,
teniendo en cuenta la ultima variante analizada.
4.1. Resultados de la optimizacion del modelo propuesto

La Tabla 4 muestra la performance computacional del modelo.
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Tabla 4. Aspectos generales de ejecucion del programa

Parametro Valor
No. de ecuaciones 758
No. de variables 785
No. elementos no lineales 2650
Tiempo de CPU (s) 0.016

Para la primera alternativa seleccionada a partir del andlisis de rentabilidad de
acoplarlo a una destileria y vender etanol se obtienen los resultados mostrados en las
tablas 5y 6.

Tabla 5. Solucién 6ptima del modelo en GAMS

., Mejor No. Tiempo total de 3
Operacion Opcig')n equipos procesai)niento (h) V ()
Pretratamiento acido 1 3 2.54 99
Pretratamiento basico 1 6 2.76 57
Hidroélisis enzimatica 1 28 29.0 143
Prefermentacion 1 2 4.28 10
Fermentacion 2 12 30.0 85

Los nimeros y volumenes de los equipos calculados estan en plena concordancia con
los andlisis hechos previamente y con los resultados de algunos autores como Sammak
y col. (2007), para el caso de las etapas de prefermentaciéon y fermentacion se
encuentran de acuerdo con lo que existe en destilerias instaladas en Cuba con
capacidades similares. Los tiempos de duracion de las etapas también se encuentran
dentro de los calculados por Albernas (2014).

Es valido resaltar que este estudio corresponde con una evaluacion preliminar de
clase 4 segtin la A.A.C.E. con una precision entre 70 y 85 %, por lo que las inversiones
nuevas que son las relacionadas con las etapas de pretratamiento e hidrélisis enzimatica,
como ya se abord6 previamente, se tomaron a partir de exponentes de costo explicados
por Nielsen y col. (2003) con los valores mostrados en la Tabla 2. El resto de las
partidas relacionadas con las inversiones se tomaron a partir de estimaciones realizadas
con la metodologia de Peters y Timmerhaus (1968). Los valores de inversion fueron
actualizados mediante el indice de actualizacion reportado por la revista Chemical
Engineering para el afio 2013 que es de 567.3 (Chemical Engineering, 2014). Estas

evaluaciones implicarian agregar las etapas de pretratamiento e hidrélisis enzimatica a
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una destileria existente, por lo que estas etapas son las que se consideran una nueva
inversion y las que necesitan de un terreno nuevo aledafio a dicha destileria. Las etapas
de fermentacion y destilacion no se consideran en el célculo de la inversion, pues se
aprovechan de la existente, lo que se corrobora que el numero de equipos y volumenes
obtenidos en prefermentacion y fermentacion sean similares a los existentes en planta
actuales.

Tabla 6. Resultados econdmicos fundamentales en la variante de acoplarlo a una

destileria y vender solo etanol

Aspecto Valor UM

Costo Sustratos-Nutrientes total 5403744 USD/afio
Inversion pretra'tan,n.entos e hidrolisis 1155297 6 USD

enzimatica
Costo total de produccion 6294816 USD/afio
Produccion etanol 150000 hL/afio

Precio de venta del etanol 70.00 USD/hL

Ganancia 4205184 USD/afio

Costo de produccion unitario 41.97 USD/hL
Valor presente neto (VAN) 12170992.17 USD

Tasa interna de retorno (TIR) 46.6 %

PRD 4.0 Afos

Al acoplar la tecnologia de segunda generacion analizada a una destileria instalada
con primera generacion y vender solo etanol, indica que se ahorran los gastos
relacionados con la inversion de las etapas de prefermentacion y fermentacion al existir
y estar instaladas en la misma, lo cual desde el punto de vista econdmico tiene un efecto
positivo con una ganancia de 4205184 USD anuales recuperando la inversion
relacionada con el etanol de segunda generacion en 4 afos. De este modo se aprovecha
la posibilidad de emplear un sustrato azucarado adicional que permita mitigar la
carencia de miel que sufren algunas destilerias cubanas en cierta etapa del afo, lo cual
reviste una gran importancia desde el punto de vista técnico y econdmico. También
permite que se pueda tener en Cuba la tecnologia de etanol empleando productos del
hidrolizado del bagazo que aiun queda como residual y no es empleado en la
cogeneracion. La segunda variante que resultd atractiva a emplear en los analisis
previos fue la de acoplarlo a una destileria vendiendo etanol y furfural, la cual como era

de esperar, al vender ademas un producto de alto valor agregado, tiene resultados
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econdmicos muy favorables como se muestra en la Tabla 7. La produccién e inversion
para la obtencion del furfural fue estimada a partir de los resultados obtenidos por
Morales (2012).

Tabla 7. Resultados econdmicos fundamentales en la variante de acoplarlo a una

destileria vendiendo etanol y furfural

Aspecto Valor UM
Inversion para furfural 65195.72 USD
.Costos totales de sqstrat(?s- 6179356.8 USD/afio
nutrientes y otras materias primas
Costo total de produccion 6359976 USD/afio
Produccion de furfural 4691988 kg/afio
Precio de venta del furfural 1.80 USD/kg
Valor total de la produccion 18945578.4 USD/ano
Ganancia 10969410.2 USD/afio
Valor presente neto (VAN) 44893358.7 USD
Tasa interna de retorno (TIR) 84.7 %
PRD 1.51 Afos

Toda la informacion necesaria para el calculo de los costos fue tomada de destilerias
convencionales cubanas que actualmente se encuentran en funcionamiento, como lo
refiere Albernas (2014). El precio de venta del etanol fue tomado de las destilerias
cubanas actuales y estd en concordancia con Ensinas y col. (2013), asi como en los
rangos reportados por “ICIS pricing” (2014). Esta alternativa presenta una recuperacion
muy rapida, 1.51 afios, lo cual se debe a la posibilidad de vender un coproducto como el
furfural que es facilmente obtenido de manera adicional al pretratamiento 4cido del
bagazo en la tecnologia de segunda generacion. La inversion para ello se considera que
es minima (65195.72 USD) en relacion con el valor que puede tener este producto. El
hecho de que el mismo pueda ser cotizado a 1.80 USD/kg hace que el valor de la
produccion por este concepto sea elevado (8445578.4 USD anuales), presentando una
tasa interna de retorno que se considera elevada 84.7 %. Esta variante permite obtener
una ganancia de 10969410.2 USD anuales, pero se debe tener presente que la
posibilidad de que esta variante sea implementada esta sujeta obligatoriamente a que se
logre garantizar un mercado seguro para el coproducto furfural, pues de lo contrario no

tendria sentido acometer dicha inversion.
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A partir de los resultados obtenidos en la solucion Optima, se construye la
superstructura resultante en un diagrama de Gantt como se puede apreciar en la Fig. 2.
Todas las etapas operan bajo la politica de cero espera, excepto la de hidrdlisis
enzimatica, pues es necesario colocar tanques de almacenamiento para el hidrolizado
que almacenaran el contenido de un hidrolizador antes de pasar a fermentacion con el
objetivo de lograr que los equipos previos a esta etapa sean mds pequefios. En este
tanque hay una espera maxima igual el tiempo del ciclo del proceso que es de 2.5 h,
tiempo que no afecta la calidad del hidrolizado enzimatico.

En este caso, asumiendo la espera méxima, el tiempo total del proceso es de 66.8 h =
2.8 dias, este es el tiempo que demora en obtenerse el primer lote completo de fermento.
Una vez que la planta esté a régimen, cada 2.5 h estard listo un nuevo fermentador para
ser destilado, garantizando la continuidad de la etapa de destilacion.

5. Conclusiones

La primera variante 0ptima a introducir es la de obtener el bioetanol acoplado a una
destileria empleando el producto de la hidrdlisis enzimatica del bagazo pretratado como
un sustrato complementario para satisfacer la carencia de miel de la misma. Esta
alternativa presenta un VAN de 12170992.17 USD y un PRD de 4 afios. La segunda
variante Optima a implementar es la de obtener el bioetanol acoplado a una destileria
vendiendo etanol y furfural, la misma necesita una inversion total de 1220493.32 USD
para obtener una ganancia de 10969410.2 USD anuales con un VAN de 44893358.7
USD y un PRD de 1.51 afios.

El modelo de disefio propuesto permite obtener la configuracion Optima de una
planta discontinua combinando tecnologias de primera y segunda generacion para la
obtencion de etanol. La planificacion de la produccion permite ademds analizar otras
alternativas que agregan valor a los sistemas actuales productivos.
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Fig. 2. Diagrama de Gantt con la superestructura de la opcion 6ptima obtenida
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