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Introduccion

En las Gltimas décadas una tecnologia que ha tomado auge en la bus-
queda de alternativas de combustibles renovables es el desarrollo del eta-
nol de segunda generacion, o sea a partir de residuos lignocelul6sicos como
el bagazo de cafia de azucar, o los hidrolizados derivados de ella (Galvez,
2004). Los estudios previos han demostrado que este proceso presenta eta-
pas continuas y discontinuas; las etapas discontinuas tales como la hidroli-
sis enzimatica y la fermentacion se consideran criticas; ya que presentan la
peculiaridad de que los tiempos de duracion de las mismas son elevados,
oscilando sobre las 12 horas la hidrdlisis enzimatica y 24 h la fermentacion
(Mesa, 2010), (Albernas et al., 2014 a). 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
numero 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 téc-
nico y econémico. Precisamente obteniendo etanol empleando hidrolizado
de bagazo se esta diversificando la industria azucarera al tener otro uso el
bagazo y se esta logrando un mayor desarrollo industrial al implementar otra
tecnologia que, ademas permite obtener otros coproductos como el furfural
y la lignina que aumentan la rentabilidad del proceso global.

En numerosas investigaciones se ha demostrado que la tecnologia de
etanol a partir de bagazo por si solo atn presenta el inconveniente de que
para lograr la rentabilidad se necesita aprovechar la posibilidad de obtener
coproductos que lo garanticen, como el caso del furfural y la lignina (Mesa,
2010), (Morales et al., 2013), asi como un buen disefio que pueda atenuar u
optimizar los costos teniendo en cuenta la 6ptima programacion que es esen-
cial en la determinacion y reduccion del tiempo del proceso.
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Estado del Arte

Formulacion del modelo global y la superestructura

La superestructura del proceso, aplicada a procesos con etapas disconti-
nuas, permite lograr el disefio 6ptimo de las etapas del proceso, de acuerdo a
lo planteado por (Corsano, 2005). Este enfoque contempla en forma esque-
matica 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 fenomenologicos y/o estadisticos y
factores de tamafios de las etapas, lo cual permitira realizar la sintesis y el
disefio 6ptimo del proceso de obtencion de bioetanol empleando hidrolizado
de bagazo minimizando el costo de produccion.

Para cada operacion p se definen alternativas ap = /,..., Ap. Cada una de
las alternativas ap existentes en la operacion p, debe ser caracterizada, esto
implica definir los siguientes elementos:

* El numero de etapas a incluir en la alternativa.

 La ultima etapa incluida en la alternativa (dato basico para permitir la

conexion entre operaciones sucesivas)

* El nimero de unidades duplicadas en fase y fuera de fase para cada una

de las etapas incluidas en la alternativa.

Una vez definidos estos elementos se plantea la superestructura para la
programacion no lineal (NLP) la cual es definida por el disefiador de acuer-
do a su experiencia sobre el proceso en cuestion. Siguiendo la metodologia
propuesta por (Corsano et al., 2006) y aplicada en (Corsano et al., 2007);
y por (Albernas, 2014) una cierta operacion que dispone de Cp = 2 etapas,
indica que cualquier alternativa que se use en esa operacion puede tener a
lo sumo 2 etapas. Las etapas jpa existentes en la alternativa ap de la ope-
racion p pueden variar entre / y Cp. Para cada alternativa ap, el nimero de
etapas esta predeterminado. Cada una de estas etapas dispone de opciones
estructurales a partir de la duplicacion de las unidades incluidas en la misma.
Estas opciones estan predeterminadas en cada alternativa ap (Albernas, 2014),
(Albernas et al., 2014 a).

Una opcion de configuracion de la operacion es la duplicacion de etapas
en serie. Se parte de que existe un determinado tiempo de ciclo que es una
variable del problema para esa operacion que corresponde al mayor de los
tiempos de todas las etapas involucradas en la misma, por lo tanto todas las
unidades que requieren de un tiempo menor de operacion presentan un tiem-
po ocioso o de espera.

La funcidn objetivo a plantear tiene en cuenta los costos de las unidades
involucradas en cada una de las operaciones, asi como los costos de opera-
cion de cada una.

P Ap
MinY 3 ¥0,M,,G,y Y +OC 1)

p=1ap=1j,,€ap
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Donde V€S el tamafio de la unidad j (volumen) en la alternativa a para
la operacion p.

Los volumenes de las diferentes unidades se relacionaran en la ecuacion
1, através de las ecuaciones de disefio y los modelos que describen cada una
de las ectapas.

El costo de las unidades se calculan a partir de los coeficientes o y 8
que se utilizan en este tipo de problemas (Biegler ez al., 1998); (Seider et al.,
2003); (Corsano, 2005), donde o, es el costo de inversion del equipo y B,, es
el exponente de costo para el mismo. Estos coeficientes se suponen iguales
para las etapas de todas las alternativas dentro de una operacion.

M,y G, corresponden al nimero de unidades duplicadas fuera de fase y
en fase respectivamente, para la etapaj en la alternativa a para la operacion
p. OC representan los costos operativos que dependen de como se desarrolle
la operacion, (Albernas et al., 2014 a).

En la expresion anterior se consideran todas las etapas j de todas las al-
ternativas existentes para la operacion p. La alternativa 6ptima se identifica
en la solucién como aquella que tiene el tamafio de sus unidades distinto de
cero.

Restricciones del modelo

Se debe cubrir la demanda requerida, para lo cual se trabaja con la ve-
locidad de produccién PR que como lo abordaron (Albernas et al., 2011),
viene dada por:

PR=2 @

HT
En la ultima etapa de la ultima operacion se obtiene el producto final
La suma de lo producido a través de todas las alternativas debe cumplir
con los requisitos establecidos para la planta.

ZPRu'llima 2 PR

a,ePultima

3)

Donde: p,,, corresponde a la ltima operacion.

Para esta operacion se suman las producciones PR, en cada una de las
alternativas disponibles, las cuales vienen dadas por:
OP,.
_ ultima
PR i @ = ~TC )
Q,ima corresponde a la cantidad producida en la alternativa a,en la ultima
operacion, TC representa el tiempo de ciclo de la planta.

El modelo incluye todas las alternativas simultaneamente y la funcion
objetivo conducira a que se seleccione solo la dptima. Para esa alternativa el
TC tendra sentido fisico, mientras que para las restantes carecera de sentido.
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El total producido debe ser al menos igual al requerimiento de la planta y
la cantidad a producir sera justo PR, para tratar de minimizar los costos y se
alcanzard usando una sola de las alternativas en la operaciéonp,, .

El tiempo de ciclo de la planta teniendo en cuenta que se adopta la politi-
ca de transferencia sin espera (ZW), esta determinado por el mayor de todos
los tiempos requeridos en las etapas utilizadas en la planta.

T,es el tiempo de operacion de la unidad de la etapa j para la alternativa
a en la operacion p. Este valor es una variable de operacion y es calculado
del modelo que describe esa operacién como sigue:

Tpaj
o=
Mpaj
Donde M, corresponde al numero de unidades duplicadas fuera de fase
para la etapa j en la alternativa a para la operacion p.

Vp=1,.,P; Va,ep; Vj, €a, (%)

Balances de conexion entre etapas

Los balances de conexion deben establecerse entre ctapas sucesivas de
in

t
cada alternativa de una operacion. Sea B y B:;j el volumen del lote que

Py
entra y que sale a cada unidad de la etapa jpa en la operacion p, se tiene que:

in out

Bpaszpa,/__l Vp=1,..,P; Ya,ep; Vj,€a,; j,,=22 (6

En caso de manejar varios materiales, este tipo de restriccion de cone-
xi6n debe establecerse para cada uno de ellos.

Balances de conexion entre operaciones

Para asegurar la conexién entre operaciones sucesivas se debe poner en
contacto la ultima etapa de una operacion con la primera de la operacion
posterior como sigue:

out in
ZBpaj,m = ZBerl,al (7)
apep apep+1
Esto indica que el total obtenido en la ultima etapa j,, de todas las al-
ternativas de la operacion p, debe ser igual a todo el material que ingresa a la
primera etapa de la operacion siguiente. Los valores de Bpaj y Tpaj utiliza-
dos deben ser caracterizados a través de ecuaciones apropiadas.

Numero de equipos por etapas

Como parte de la definicion de la superestructura por etapas, el disefiador
propone varias alternativas que contemplan un niimero determinado de equi-
pos, lo cual sirve como cota al modelo.
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Capacidades minimas y maximas de los equipos

Las capacidades minimas y maximas posibles de los equipos son un ele-
mento que se establece también como cotas, de acuerdo a resultados de estu-
dios previos y de equipos similares instalados a nivel industrial.

Como variables respuestas al modelo global se obtendran, el tiempo del
ciclo limitante; el tiempo final de cada operacion, el costo total de produc-
cion anualizado, la configuracion dptima de las operaciones que incluye el
numero de equipos en cada operacion y el volumen de los mismos.

Aplicacidn de la superestructura

El producto principal de estas operaciones es el etanol y se debe satisfa-
cer una demanda Q de 500 HL/d de etanol en el horizonte de tiempo H7 de 1
afio. Se propone que para este ejemplo se tengan en cuenta ap = 4 alternati-
vas. La primera alternativa incluye una sola unidad, la segunda ha agregado
una unidad en serie, la tercera alternativa emplea unidades duplicadas en
fase en la primera etapa y la cuarta y ultima propuesta emplea unidades du-
plicadas fuera de fase en la primera etapa.

El modelo general permite optimizar el disefio de las etapas en las ope-
raciones, en este caso del proceso de obtencion de etanol, minimizando el
costo (Albernas et al., 2014 a).

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

Para el analisis de la superestructura de las etapas de pretratamiento tam-
bién estudiado por (Reales-Alfaro et al., 2013), e hidrdlisis enzimatica se
asume que no existe dificultad con la entrega de la materia prima fundamen-
tal (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.

Para plantear el modelo de superestructura de las etapas de pretratamien-
to e hidrolisis enzimatica se aplica el concepto de factor de tamafio 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 producido, debido a que este es el producto
de las secciones del procesamiento en general del bagazo y que posterior-
mente se emplea en la etapa de fermentacion, el mismo tiene un valor de
1377497,87 Kg/d.

Tabla 5.1.: Factores de tamario de las etapas de pretratamiento e hidrdlisis enzimatica

Etapa Flujo entrada a etapa (m*/d) SF (m*/Kg)
Pretratamiento cido 2290,86 1,66:10°
Pretratamiento basico 1319,00 9,58-10*
Hidrélisis enzimatica 3303,60 2,39-10°
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Teniendo estos factores de tamarfio, para el calculo de los volimenes de
los equipos se calcula emplea la ecuacion que relaciona el factor de tamafio
con el tamano del lote.

V,=SF,-TB, ®)

Donde el tamafio del lote (7B) se determina a partir de la relacion de-
terminada de los balances, que existe entre el hidrolizado enzimatico y el
bagazo inicial empleado (5,28), afectado por el tiempo del ciclo de esas tres
operaciones.

TB, = 5,28 - Bagazo TC. 9)

inicial i

El tiempo del ciclo para estas tres operaciones se calcula teniendo en
cuenta que son operaciones que operan en paralelo fuera de fase, como si-
gue:

T.
TC = / (10)
]rgaﬁ /VP].

Donde 7 ; es el tiempo de procesamiento en la etapa j, NP,j = 1..M eta-
pas.

Para la determinacion de los tiempos de procesamiento se tuvo en cuen-
tas 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 cal-
culo 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 (Alber-
nas, 2014). Para el caso de la hidrolisis enzimatica se aplica la estrategia de
cargar y calentar de manera simultanea asi como enfriar y descargar.

Tabla 5.2.: Tiempos de las operaciones de pretratamiento e hidrdlisis enzimatica

Operacion Hidrolisis acida (min) Hidrolisis basica (min) Hidrdlisis enzimatica (hr)
Tiempo Carga 45 45
: - 3
Tlgmpo (alenta 35 10
|_miento
Tiempo Reaccion 12,46 0,33 Se determina posteriormente
Tiempo Enfriamiento 20 35 "
Tiempo Descarga 45 45

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.
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En todas las etapas de las dos operaciones puede agregarse una alimenta-
cion extra a la proveniente de la etapa anterior que consiste en una mezcla de
sustratos azucarados formados por miel final, hidrolizado de bagazo y agua
que se puede emplear para la dilucion de la miel como se puede apreciar en
el diagrama de bloques siguiente.

Figura 5.1.: Diagrama de bloques del proceso
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Como se plante6 en el modelo global, el objetivo es minimizar los cos-
tos totales anualizados, los cuales se plantean como costos de inversion
anualizado sumado a un costo operativo (dado por el costo de los sustratos,
nutrientes y demdas materiales involucrados) y estd en correspondencia con
(Seider et al., 2003).

P Ap P Ap
Min{CGMCCF Z Z Z apMpa/Gpﬁ/' V EZ/ i %Z Z Z Z C/ /pﬂ/} (11)
p=1ap=1j,,€ap p=tap=1j,€ap [

Donde, Cann es una constante que anualiza el costo de inversion, CCF
representa la depreciacion de los equipos y Cf representa el costo por m® de
material involucrado f utilizado en la alimentacion al equipo j de la alterna-
tiva ap. HT es el horizonte de tiempo (7 ario) el cual se divide por el tiempo
de ciclo TC para expresar este costo anual. Los valores de los exponentes de
costo o y S fueron tomados de la tabla 16.32 de (Nielsen et al., 2003) donde
los volumenes de las ecuaciones se expresan en las unidades que se presen-
tan en la siguiente tabla.

Tabla 5.3.: Valores de los exponentes de costo de los principales equipos

Equipo Coeficiente (B) Coeficiente (a) Unidad del Volumen
Reactor hidrélisis acida 0,41 32200 pie3
Reactor hidrélisis basica 0,41 32200 pie3
Reactor hidrélisis enzimatica 0,72 14 gal
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Superestructura para las operaciones involucradas

En la tabla 5.4 se resume el nimero de unidades involucradas en cada
una de las operaciones, los cuales se propusieron a partir de estimaciones
de los resultados de laboratorio (pretratamientos e hidrolisis enzimatica) a
partir de las plantas existentes en destilerias cubanas (prefermentacion y fer-
mentacion).

Tabla 5.4.: Caracteristicas de la superestructura para las etapas

Pretratamiento  Pretratamiento Hidralisis Prefermenta- .
. . . .. Fermentacion
acido basico Enzimatica cion
Etapa 1 Etapa 1 Etapa 1 Etapa 1 Etapa 1
) M=3 M=6 M=28 M=1 M=38
Alternativa 1 G=1 G=1 G=1 G=1 =
Alternativa 2 M=4 M=8 M=30 M=2 M=10
G=1 G=1 G=1 G=1 G=1
. M=5 M=10 M=32 M=3 M=12
Alternativa 3 =1 G G G=1 =1

En todas las operaciones de las tres alternativas no se consideran unida-
des en fase, por las caracteristicas propias de estas operaciones, es por ello
que para el modelo esto corresponde a G=1.

Las ecuaciones diferenciales discretizadas mediante un método explici-
to de un paso que posee una propiedad especial de estabilidad (Atkinson,
1989) se resuelven mediante este método en el Software Profesional, Gene-
ral Algebraic Modeling System, (GAMS) version 23.5, aplicando el Solver
CONOPT especializado en la Programacion no Lineal, como un conjunto de
restricciones de problema global de optimizacion (Albernas et al., 2014 a).

Parametros considerados en la optimizacion del proceso de produccion
de etanol

Para los modelos se considerd un horizonte de tiempo de 7200 h afio™!
(300 dias afio™!) y una tasa fija de producciéon de etanol de 500 HL dias™. A
continuacion se muestran algunos de los principales parametros empleados
en el modelo para ambas operaciones.

Tabla 5.5.: Principales pardmetros empleados en las operaciones de prefermentacién y fer-

mentacion
Parametro Valor UM Referencia
oo prefermentacién 0,461 h-1 (Caicedo, 1999)
H ., fermentacion 0,1 h-1 (Nielsen et al., 2003)
Y x/s méx prefermentacion 58 mol células/mol sustrato (Albernas, 2014)
Y p/smdx fermentacion 1,99 mol etanol/mol sustrato (Albernas, 2014)
Ks ( Constante de Saturacion del sustrato) 25 mg L-1 (Nielsen et al.,, 2003)
a 63400 - (Montagna et al., 2000)
B 06 B (Montagna et al., 2000)
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Estimacion del tiempo de hidrélisis enzimatica ptimo

Como se reflejo en la tabla 5.2, el tiempo de reaccion de la hidrolisis
enzimatica es un punto crucial ya que esta etapa es una de las criticas del
proceso por su larga duracion, por lo que se debe analizar la obtencidn de
un tiempo minimo que permita obtener un nivel de ART adecuado y que
garantice la eficiencia de la etapa. De este estudio se obtiene que a las 24 h
se producen 45,56 g/L, sin embargo, a las 48 h la formacion maxima de ART
es de 58 g/L, por lo que si se establece como punto final de analisis 24 h se
dejan de producir 12,44 g/L evitando un tiempo de espera de 24 h, (Albernas
et al., 2014 b). Teniendo en cuenta esto, se implementa en el GAMS el mo-
delo global, haciendo variaciones en los tiempos de reaccion de la hidrélisis
enzimatica de acuerdo con los establecidos en la Tabla 5.6.

Tabla 5.6.: Tiempos de reaccion y ART obtenidos en la hidrélisis enzimatica

Tiempo de reaccién hidrdlisis enzimética (h) ART hidrolizado (g/L)
5 24,59
10 35,52
15 39,55
18 40,56
24 45,56

Con ello se obtienen 5 corridas diferentes, con disefios distintos en cada
uno de los casos, por lo cual se estudian 4 alternativas (Albernas et al., 2014 b).

Alternativa 1: comprar todo el equipamiento y vender etanol.

Alternativa 2: acoplarlo a una destileria y vender etanol (no se compran
equipos de prefermentacion y fermentacion)

Alternativa 3: comprar todo el equipamiento y vender etanol y furfural

Alternativa 4: acoplarlo a una destileria y vender etanol y furfural (no se
compran equipos de prefermentacion y fermentacion)

Lo cual da como resultado 4 alternativas con 5 opciones de disefio dentro
de cada una de ellas; por lo que en cada caso se hizo el estudio de factibili-
dad de estos resultados con la con la metodologia de (Peters y Timmerhaus,
1968), en busca del tiempo de hidrélisis enzimatica optimo en cada una de
ellas.

Se analiza una primera variante de comprar todo el equipamiento y ven-
der solo etanol, como se puede apreciar en la Figura 5.2, en esta variante el
tiempo Optimo global es de 24 h y se recupera en 13 afios, que es donde pre-
senta el minimo global, lo cual no es economicamente factible, por lo cual
se desecha esta alternativa.
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Figura 5.2.: Perfil de PRD — tiempo de hidrdlisis enzimatica en la alternativa de comprar todo
el equipamiento y vender etanol

|
PRD (a) 19
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t hidrol enzimatica (h)

Haciendo un analisis de emplear el hidrolizado obtenido junto con las
mieles de una destileria y completar la capacidad de la misma, por no dis-
poner de miel para todo el afo, implica que en el proceso inversionista no
se compran los equipos correspondientes a las etapas de prefermentacion y
fermentacion. Esta alternativa de acoplar a una destileria, implicaria que la
etapa de hidrolisis enzimatica tendria una duracion de 24 h y la inversion
total se recupera en 4 afios, como se puede apreciar en la Figura 5.3.

Para este caso se propone emplear la mezcla de sustratos 50 % y 50 %
tomando como base el estudio realizado por (Morales, 2012) de esta mez-
cla, que a partir de los por cientos de sustratos empleados, con el siguiente
modelo obtenido por la misma, se obtiene un grado alcoholico del fermento
de 5,03 %.

Figura 5.3.: Perfil de PRD — tiempo de hidrdlisis enzimdatica en la alternativa de acoplarlo a
una destileria y vender etanol
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Este valor se encuentra en el orden de los obtenidos para fermentaciones
(4-6,5 % alcoholico) previas a la etapa de destilacion de etanol (Colecti-
vo_de autores, 1983), (Galvez, 1988) y (Fabelo, 1998).

Y,=5,191 X +4,6575 X, + 0,433X X, R2=71,57%
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Donde, Y, es el por ciento alcohdlico obtenido, X, y X, son los por cien-
tos de miel e hidrolizado de bagazo.

Esta variante es la primera mas atractiva a implementar.

Haciendo un analisis de la produccion de coproducto (furfural), en con-
junto con el bioetanol, se aprecia que para el caso de comprar todo el equipa-
miento el PRD minimo de 3,1 afios, se encuentra a las 5 h (Ver figura 5.4), lo
cual implica que lo importante en este caso no es la produccion de azlicares
para obtener bioetanol, pues a las 5 h solo se han obtenido 24,59 g/L de ART,
o0 sea que este caso le da mayor importancia a la produccion de coproducto,
por lo que esta alternativa no resulta atractiva para su implementacion.

Figura 5.4.: Perfil de PRD — tiempo de hidrdlisis enzimética en la alternativa de comprar todo
el equipamiento y vender etanol y furfural
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Un ultimo analisis de la posibilidad de aprovechar la capacidad instalada
en prefermentacion y fermentacion al acoplarlo a una destileria y producien-
do ademas furfural, arroja un mayor aprovechamiento del bagazo para la
produccion de azicares, permitiendo recuperar la inversion en 1,5 afios, que
es donde se encuentra el optimo global, como se aprecia en la figura 5.5 y el
tiempo Optimo es de 18 h.

Figura 5.5.: Perfil de PRD — tiempo de hidrdlisis enzimética en la alternativa de acoplarlo a
una destileria y vender etanol y furfural
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La variante mas atractiva a aplicar es la de obtener ¢l bioetanol acoplado
a una destileria empleando el hidrolizado de bagazo como un sustrato com-
plementario para satisfacer la carencia de miel de la misma y al implemen-
tarla, si se logra tener un mercado seguro para el furfural, pues entonces se
completaria la inversion en este sentido, teniendo en cuenta la ultima variante
analizada (Albernas et al., 2014 b).

Resultados y Discusion

Resultados 6ptimos obtenidos mediante la implementacion en GAMS

Para la primera alternativa seleccionada a partir del analisis de rentabili-
dad de acoplarlo a una destileria y vender etanol se obtienen los siguientes
resultados en las Tablas 5.7 a 5.10:

Tabla 5.7.: Solucién éptima para el modelo

Qpcién Ne Tiempo total de procesa- V)
Optima equipos miento (h)
Pretratamiento acido 1 3 2,54 99
Pretratamiento basico 1 6 2,76 57
Hidrélisis enzimatica 1 28 29,0 143
Prefermentacion 1 2 4,28 10
Fermentacion 2 12 30,0 85

Tabla 5.8.: Resultados econdmicos obtenidos con el modelo global en la variante de acoplarlo
a una destileria y vender solo etanol

Aspecto Valor UM
Costo Sustratos-Nutrientes pretratamientos e hidrdlisis enzimética 317,14 $/h
Costo Sustratos-Nutrientes prefermentacién 370,09 $/h
Costo Sustratos-Nutrientes fermentacion 63,29 $/h
Costo Sustratos-Nutrientes total 750,52 $/h
Costo Sustratos-Nutrientes total 5403744 S/a
Inversién pretratamientos e hidrdlisis enzimética 1155297,6 $
Costo total de produccion 874,28 $/h
Costo total de produccion 6294816 $/afo

Para la determinacion de la ganancia se emplea el método de en la litera-
tura cientifica (Peters y Timmerhaus, 1968).

Tabla 5.9.: Determinacion de la rentabilidad del proceso en la variante de acoplarlo a una
destileria vendiendo etanol

Aspecto Valor UM
Costo total de produccion 6294816 $/a
Produccion etanol 150 000 HL/a
Precio de venta del etanol 70,00 S/HL
Valor de la produccion 10 500 000 $/a
Ganancia 4205184 $/a
Costo de produccion unitario 4197 S/HL
VAN 12170992,17 $
TIR 47,0 %
PRD 40 anos
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La produccion de furfural es tomada de los trabajos de (Granado, 2013) y
(Cornes, 2013) que procesaban iguales capacidades de produccion e iguales
cantidades de bagazo. La inversion del furfural fue estimada a partir de los
resultados obtenidos por (Morales, 2012).

Tabla 5.10.: Resultados econdémicos fundamentales obtenidos con el modelo global en la
variante de acoplarlo a una destileria y vender etanol y furfural

Aspecto Valor UM
Inversion pretratamientos e hidrdlisis enzimética 1155297,6 $
Inversion para furfural 65 195,72 $
Costo total de produccion 883,33 $/h
Costo total de produccion 6359976 $/aio
Produccion etanol 150 000 HL/a
Precio de venta del etanol 70,00 $/HL
Valor de la produccién etanol 10500 000 $/a
Produccion de furfural 4691988 Kg/afo
Precio de venta del furfural 1,80 $/Kg
Valor de la produccién furfural 8445 578,4 $/a
Valor total de la produccién 18945 578,4 $/a
Ganancia 12585 602,4 $/a
VAN 53771978,05 $
TIR 140 %
PRD 15 anos

Conclusiones

La primera variante 6ptima a introducir es la de obtener el bioetanol aco-
plado a una destileria empleando el hidrolizado de bagazo como un sustrato
complementario para satisfacer la carencia de miel de la misma, esta
alternativa presenta un VAN de $ 12 170 992,17 y un PRD de 4 afios. La
segunda variante 6ptima a implementar es la de obtener el bioetanol acopla-
do a una destileria vendiendo etanol y furfural, la misma presenta un VAN
de $53 771 978,05 y un PRD de 1,5 afios. El analisis combinado del modelo
matematico con los indicadores dinamicos de rentabilidad demostré que el
tiempo Optimo de hidrélisis enzimatica en la alternativa de acoplarlo a una
destileria y vender etanol es de 24 h obteniendo 45,56 g/L de hidrolizado y
en la alternativa de obtener el bioetanol acoplado a una destileria vendiendo
etanol y furfural es de 18 h obteniendo 40,56 g/L de hidrolizado.
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