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INTRODUCCION

Que Dios me conceda hablar con
sensatez y expresar tdeas dignas de

los dones gue recibl,

(Sabtduria, 7, rsl.



INTRODUCCION

Debido al rapido crecimiento de Ja poblaciéen, a la
crisis econdémica actual y al incremente en. el consuro  de
anergia, es necesario wutilizar con mayor eficiencia los
productos provenientes de desechos urbanes, forestales,

agricolas y agroindustriales.

Los preductos fotesinteticos acunulados por Siglos  en
forma de gas natural, petroleo, carbén y materiales
rélacionados con €l carbono, han proporcionade un  inmenseo
recurso para el desarrollo de nuestra civilizacisen altamente
industrializada. La tendencia hacla la extincion de estos
recursos 25 el limite que debemos tomar en <uenta para
sustituirlos por recursogs rencvabies. por loc que debemos
estar preparados para anticiparnos al momento en que ocyrra
este cambic, desarrollando rutas o alternativas. '+ confiar en

los productos de la fotosintesis para la c¢btencion de



s . . :
"feedstocks” basicos, requeridos per la.industria - quimica. -
Es importante para 1a3s generaciones futuraé que "demos
especial atencién e importancia para ipiciar y llevar a cabo

este camblio.

En nuestro Pais los desechos agricolas ¥
agroindustriales se producen en una cantidad importante,
muchos de ellos se han empleado desde hace mucho tiempo como
forrajes, abonos, etc.; perc muy pocos s2 han industrializade

y desgraciadamente en cantidades muy pequefas.

Este trabajo plantea una alternativa para la
industrializacion de uno de los desechos agroindustriales mas
importantes; el bagazo de cafa, del que =] 80% se destina a
servir como combustible en las calderas del mismo Ingenioc,

donde se praduce como desecha,

La alternativa que se propone es un procesc continuo
para llevar a cabo la hidrolisis selectiva del bagazo de
caMa, del que se obtienen Xilosa en la primera etapa ¢
Glucosa en la segunda, Se le ha dado una mayor atencion al

aspecto cinetico, la =valuacién v dimensionamiento de leos

* feedstocks.- explicacion en el capitulo 1.
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reactores requeridos. Sin embargoe tambien se plantea un
diagrama de flujo y los equipos necesarios para llevar a caboe

dicho proceso.

Los primeros capitulos sirven para revisar los
antecedentes, alternativas y conceptos tedérices necesarios
para desarrollar y obtener los parametros cinéticos a partir

de los datos que nos proporciona la bibliografia.

En el capitulo 3 se hace una revisién de los conceptos
sobre cinetica quimica, los diferentes metodos para
determinar las constantes cinéticas, los factores que pueden
afectar una reaccion, etc.,, y que en el capitulo &4 se
emplearan para determinar estas constantes a partir de los
estudios y los datos reportados por Singh et. al. Estos
parametros seran el fundamento d2l dimensionamiento de los
reactores, 1o que se llevara a cabe en los dos ultimos

capitulos de este trabajo.



CAPITULO |

Pediré a mi orgullo gue stempre

camine de acuerdo con mt prudencira.

Friedrich Mietzsche,



Capitulo 1

ANTECEDENTES y GENERALIDADES

A traves de la historia los desechos forestales,
agricolas ¥ agrolindustriales han tenido diversas
aplicaciones, los han utilizedo como abone, forraje, en la
obtencién de pulpas para papel, en la produccién de paneles y
tableros aglomerados. v recientemente para la obtencién de
combustibles y productos quimicos.

Debido a que las necesidades para preoporcionar
"feedstocks ' para la industria quimica a partir de recursos
renovables se han incrementado, los recursos mas convenientes
a ser considerados son los desechos agricolas, Que
representan una enorme fuente potencial de energia, =2  han
utillzade muy poco, son de gran utilidad y se pueden
transformar en combustibles !liquidos., s¢lides y gaseosos).

as! ¢omoc para obtener productes quimicos.



El concepto de ‘''feedstock’ no ctiene wuna traduccitn
literal al espafol. pero se podria definir ceme ''<<la mareria
prima para un proceso en €1 que son transferideos del sector
energético al sector quimico. Es decir son transferidos de
operaciones donde comunmente se desempe®an en la preparacion
de energla utilizable, a operacicnes en las ¢uales son
primerc enpleados como materias primas en procesos que
involucran cambios guimicos o separacion fisica antes de su
uso final. »»""(16)

En pocas palabras l¢ podriamos definir como un
intermediaric o una materia prima para la obtencién de
combustibles y/o producteos quimicos mas compleios o de mayor
valor agregado.

Las alternativas renovables para sustituir al petrsles
como una fuente de combustibles y productos quimicos han side
investipadas desde los inicics de)] presente siglo, pero se
han {ntensificado en los ¢ltimos 15 afMes.(10) E1l uso> de la
bfomasa., recientemente ha llegado a ser obreto de
considerables investigaciones en las areas de ta Ingenieria
Quimica y de la Ingenierta Energeética.(3)

La biomasa se define, desde el punte qe vista
energetico, come ... tods materia organica que existe en la
naturaleza {arboles,arbustos, algas marinas,. desechos
agricslas, des=chos animales, desechos urbancs, e%e.) jue sea

susceptible de transfsrmarse en energla. ' (2£.



Algunas ventajas de estos recursos Son las siguientes:

- Son renovables.

- Su produccién y uso representa bélanqéariélitfclo'
de carbono y no produce una eiévac£65~_en los
niveles de carbono.

- La conversion de residuos y desechos corganicos

reduce el impacto ambiental.

Si una blomasa en particular o un residuo organico es
abundante y econdmice de recolectar y transportar, con un
gasto minimo de energia, los siguientes criterios son de
principal lmportancia en la seleccidén de un proceso de

transformacion.

~ Producto energetico deseado (SNG.. vapor.
combustibles liquidos).

' (contenido de

- Caracterlsticas de los '""feadstocks’
humedad, nutrientes y biodegradabilidad).

- Corrientes de efluentes (subproductos, desechos).

- Eficiencia termica.

- Impacto ambiental.

~ Economia. (27}

NOTA: SNG - Substitute Natural Gas



En Meéxico tenemos una gran variedad de desechos
agricolas, entre los que se encuentran rastrojes de malz, de
arroz, de trigo, pajas de cereales. bagaco de cafia, etc.

Para este trabajo se ha seleccionado el bagazo de cafa
como fuente de biomasa, principalmente por las grandes
cantidades en que se produce, ya que, la cafa de aczucar es
uno de los productos agricolas de los que se obtiene payor
produccién por unidad de area sembrada.

En nuestro Pais el bagazo de cafa, tradicicnalmente vy
aun en la actualidad se ha utilizado come combustible para
las calderas de los propios Ingenios, vy s6lo en tiempos
recientes una pequefia parte de la produccién total
{aproximadamente 207%) ha encontrado uso como materia prima de
pulpas para papel, y en mucho menor escala para la produccioen
de paneles Yy tableros aglomerados; algunos productos
quimicos; proteina unicelular, e incluso c¢omo forrajes de
alto valor energético y nutricional.

Es necesaria la utilizacioen integral de la cala de
azucar y de los subproductos de la Industria Agzucarera, va
que permite a los palses productores la diversificacien de su
economia.

Las posibilidades de industrializacien de los derivados
son numerosas por lo gue es necesaric el conocim:i:ento de una
serie de aspectos relascicnadeos zon esta prcblematica  pars

poder seleccionar las mejores alternativas.



1.1. Caracteristicas del bagazo de caNa.

La caWMa de aztGcar &5 uha graminea del género Saccharum,
se distingue por su alto contenido de azicares. Es capaz de
convertir gran cantidad de energla solar en energia quimica
cuando se cosecha en lugares donde existen condiciones
climaticas adecuadas para su crecimiento. Se cultiva en zonas
tropicales y subtropicales influyendo en su rendimiento
agricola y de azucares las condiciones climaticas, los suelos
y las variedades que se siembran.

En nuestro Palis existe una gran cantidad de variedades
ademas de las cruzas que Se realizan en las temporadas de
hibridacien. Durante la zafra 83/84 fueron 18 las variedades
cultivadas que predominaron.

Los rendimientos de la caBa de azucar comparados c<on
otras plantas simllares son superiores en términos de materia
saca y en contenido de carbohidrates. Aunque el rendimiento
de la caffa es muy varlable es posible obtener 32 ton‘ha de
materia seca y aproximadamente 22 tonsha de
carbohidratos. (15}

El wvalor comercial del bagazo esta determinado
principalnente por el waleor gue tiene como combustible y su
poder calorifico equivalente en estado humedo. Considerande

ia cafa en teéerminos de materia seca su valor calorifico es



alrededor de 4000 Keal/Kg. (15!

El bagazc se origina en base Qecaf eh:;qéntidades_ muy
similares al aztucar, de esto sa ihriére la g%an importancia
econdmica que reviste e. aprovechamien:o.del bagazc,

En cuanto a su composicidn, ésta es muvy diversa,

principalmente a causa de:

- Variedad de cefa cultivada.

- Condicicnes climatizas de! cultiveo.

- Condiciones de cosecha y molienda en los
Ingenios.

-~ Secado al sol, situacien de almacenaje en el

Ingenio.

La tabla 1.1 nos musestra lo anteriormente sefalade.

Los principales componentes del bagazo de cafisa (a 1I»s
que daremos mavor atenclisn por sy importancia  en  aeste
estudio}), son la celulosa, hemicelulesa, 3y lignilna, los
cuales se prescentan en preporcion de - 40N, -« 30%, - 15%
respectivamente, estos valores son aproximados y s« obtienen
al realizar un promedio << los datos proporcionades por las

referenclas. (28,29 ,35,10,115



TABLA 1.1.
Anilizis de bagaro eatero de variadas fuentes,
Louistana, fresco | Plorida, [resco, Havali, Hawatl, Puerto Rlco Kéico (b} Tilipinas
Caracteristicas gel (Houma, 1941} [ tasizado en seco. | varlodsd 8560 | varledsd 1933 | {Aguirre 1951, 1952) { {San Cristobal, 1953} | (Megros Island, 1952}
[T {*7:] {Clewiston, 1948) {1952) (plantacisn Bua)

Huvedad, 1 4.9 7.3 13.2 11 7.5 6.2 10.2
Ertractlvos en

alcohd]-benceno, % 6.0 10.8 1Lz 3.6 5.4 13 3.0
apus caliente, 3 8.8 11.2 5.7 (X} 8.0 1.6 2.8
1% e, 1 5.9 ns 0.9 a3 7.3 0.1 3.3
cenlag, 1 2.4 2.2 5.4 2.6 39 [X) 2.3
lipina, § 18.9 18.1 n3 19.3 18.1 n4 2.3
pentosancs, 3 3.0 2.9 2.7 3.3 29.6 b X} 3.8
Celulosa Cy B, %

libre de cenlzas 53.3 52.0 50.2 5.0 5.9 46.0 6.8
pentosancs en alfa 1.8 6.9 2.4 3.4 1. 5.5 0.6
libre de cenlzas 671 68.0 69.6 82.6 63.7 61.3 7.2
£n pentosdnos 1.0 &7 8.8 8.2 7.0 5.5 1.5
base oifa-original, RN 1.7 3.8 3.6 3.1 %.6 k)

libre de cenfzas y

pentosancs.
FHNT: (20) .
184, "Ing; -Ghies:, md lu.
Yol 21, . 1 5. 18, 12




1.1.1., Celulosa.

De todos los componentes del carbono, la celulosa es el
mas abundante en la naturaleza, es el resultado de la
fotosintesis, y es el principal componente de la pared
celular de todas las maderas, pajas, pastos, y fibras. Su
resistencia a la tensidén es muy grande; es inscluble en apgua
fria vy caliente.

La celulosa es un polisacdrido lineal, de cadena
suficientemente larga para ser insoluble en agua, alcali
diluido y acidos a temperatura ambiente. Contiene solamente
unidades de anhidroglucosa unidas por uniones glucosidicas
1-4 Beta vy posee una estructura perfectamente ordenada.

La estructura quimica de la celulosa se muestra =2n la

H OH CH20OH

CH20H H

FIG. 1.1. CELULOSA



Su férmula es (CeHwOS)n donde n &5 muy grande::-entre ..
1,000 vy 5,000. El1 peso molecular esti comprendido entre

163,000 y 810,000 aproximadamente.

1.1.2, Hemicelulosa.

De la hemicelulosa podemos decir que cuando una madera
se libera de los extractes (solubles en agua fria o en
solventes organicoes neutros) y luego se libera cuildadosanmente
de la lignina, se obtiene un producto fibroso 1ilamado
""Holocelulosa', que es la suma total de la celulosa y otros

“*polisacaridos "

FIG. 12. HEMICELULOSA



Estos polisacaridos ce Ilaman generalmente
""Hemicelulosa' (o poliosas); una definicien de hamicelulosa
es:" los polisacaAridos de la madera que no son celuldsicos
incluyendoc sustancias relacicnadas con éste, como los acidos
ur#nico y sus substituyentes. '(26)

La estructura quimica de la hemicelulosa es variada ya
que esta formada por diferentes unidades de azucares. La

unidad predominante en la hemicelulosa es la Xilesa, 1a que

se muestra en la Fig. 1.2.

1.,1.3. Lignina.

La lignina es el <¢nico pol:imero que se encuenira en la
madera, es el principal constituyente noc celulédsico de la
mayoria de los materiales vegetales. El contenido de lignina
constituye una orientacion hacia el método mas apropiade para
evaluar ¢ digerir una materfa prima.

La lignina se define como un polimere aromatico de la
madera, consiste de 4 o mas mon2nercs de fenilpropano
substituidos por melécula. La estructura quimica de la

lignina se muestra en la Fig. 1.3.
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1.2. Cpciones de aprovechamiento del bagazo de cafla,

A pesar de que ya en el siglo XIX la industria azucarera.
cuenta con una tecnologla definida, no es hasta el presente
siglo que comienza a haber interés en la utilizacioen de los
subproductos de 1a industria azucarera.

Los primeros usos que se reportan de los subproductos
son los del bapgazo como combustible, las mieles para producir
alcohol vy para alimentacisén del ganado. El1 mayor auge de
desarrollo de los derivados comienza a finales de la década
de los 50°'s.

A partir de los sacaridos de la cafa de azdcar mediante
via fermentativa o quimica se obtienen productos intermedios
o finales comprendidos dentro de distintas ramas como la
agropecuaria, la industria alimenticia, quimica, y
farmaceutica.

A través del complejo lignocelulsdsico se incide en 1la
industria energética ya que existe la posibilldad de
suministrar combustible en forma sélida, liquida o gaseosa o

generar electricidad,

Partiendo de los compuestos basicos del conplejo
lignocelulasico {celuicsa, hemjcelulosa, y lignina), se

puede obtener celulosa y papel, furfural, tableros y otros

10



compuestos que pueden convertirse en una sélida fuente .de'
adquisicién de divisas.

Las potencialidades de obtencidn de derivados a partir
de la caKa de azGcar son particularmente ilimitadas y aunque
no todos brindan condiciones econdmicas favorables, el

conocimiento de cada una de ellas reviste gran (mportancia.
Existen muchos derivados que se han desarrollado en el

mundo. Entre los derivados que mas desarrrollo han alcanzado

se pueden citar los que aparecen en la Tabla 1.2,

Tabla 1.2. Derivados del bagazo de cafia de azucar.

- Pulpa y papel.

- Alcohol y levadura de recuperacién.
- Furfural y derivados.

- Tableros.

- Levaduras.

- Lisina.

- Acido citrico.

- Glutamato monosadico,

- Sorbitol.

- Productos para la alimentacién animal. (15)

il



Los productos de la Tabla 1.3. que a <continuacién se
mencionan y otres derivados que harian la relacién
interminable, no han tenido tanto desarrollc, aunque mnuchos
paises han {ndustrializado algunos de ellos, continuan
realizando ademas trabajos de investigacién y anaslisis con

vistas a su utfilizacién.

Tabla 1.3, Derivados de la calfa en vias de industrializacidén,

- Bagacillo predigerido.

- Glucosa.

- Carbén activado.

- Dextrana.

- Cera de cafia.

- Pulpa para disolver y derivados de celulosa.
- Esteres de sacarosa.

- Levadura rhodotorula.

- Acido lactico.

- Acetona, butanol.{(15}

La diversidad de productos que pueden obtenerse a partir
de los subproductos es amplia, ademads hay que tener en cuenta
los derivados de segunda generacion, asi como también, todos
los productos que pueden obtenerse a partir de los desechos

de la cobtencidn de un derivado primario.

12



En nuestro Pais en 1986 de wun total de 13,692,551

toneladas de bagazo de cafa producido,(34) este se utilizé

principalmente como:

a)

b)

<

d)

Combustible: Se wutilizaron en la generacion de vapor
motriz para turbinas (de molinos Yy generadores
eléctricos), la cantidad de 11,443,217 ton. que

representan el B83.57% del total.

Pulpas para papel: Debido a que son faciles de atacar con
productos alcalinos, se utilizaron para la obtencidén de
papel mediante los diferentes procedimientos de pulpeo

1,880,423 ton., que representan el 13.73%.

Aplomerados: Puede sustituir a las maderas en la industria
de la construccion, va que resenta muy buenas
caracteristicas de rigidez, cuando se mezclap con resinas
fendlicas. Se emplearcon 83,220 ton., que scn el 0.6078%
del total.

Alimento para ganado: Recientemente se han hecho estudios
para aumentar su digestibilidad y su valor nutricional, va
que representa una materia prima potencial para la
producciédn de carne y leche, 129,257 ton. fueron
utilizadas con esta finalidad, y representa sélo el

0.9440% del total.

13



e) Otros uJsos (Proteina celular, produécos quimicos,
. combustibles, etc.): Desgraciadamente en nuestro Pals no
se le ha dado la profundidad que se requiere a la
investigacién en este campo, por lo que s¢é¢lo se enplean

151,434 ton. que representan el 1.106% del gran total.

Para incrementar la cantidad de bagaczco empleade en la
obrencidén de productos quimicos es necesario desarrollar
rutas de transformacion que hagan econdmicamente atractivo su
‘enpleo.

En este sentido podriamos clasificar en tres los medios
principales para la transformacién del bagazo a combustibles

o productos quimicos de gran utilidad.

- Quimicos: Hidrogenacién, gasificacison termoquimica,

liquefaccién termoquimica, hidreollsis, etc.

- Fisicos: Piréllsis, gasificacion, pulpeo, combustion

directa, ete.

- Bioldgicos: Fermentacion, bilo-gasificacién, combustian

aersbica, digestién anaerdbica e hidrelisis,

En e¢ste campo une de los procesos mas investigados es la

hidrélisis, ya que es relativamente sencilla de llevar a cabo.

14



En la hidrélisis de materiales celuldsicos se han investigado
tanto reactivos como condiclones de operacién, que permitan
mejorar los rendimlentos y la calidad de los productos
obtenidos.

Entre los métodos de hidrélisls que podemos mencicnar se

encuentran la hidrolisis con acidos minerales -- a bajas
temperaturas Y altas concentraciones o a baias
concentraciones y altas temperaturas -~-, la hidrélisis

enzimatica. Cada autor defiende su posicién de acuerde al
método que haya elegido desarrollar, por lo que podemos decir
que no hay uno que sea el mejor de todos en cuante a
rendimiento y calldad del producto, ya que cuidando
condiciones de reactivos Yy proceso se puede obtener
resultados muy similares.

La eleccidn del procesc estara influfda fuertemente por
los factores econdmicos, mas adelante mencionaremos las
ventajas y las desventajas de estos tres procescos.

Entre los productos que mas posibilidades tienen para la
obtenclén de derivados de segunda generacidn se encuentran el
furfural, la pulpa para papel, la pulpa para disolver y el
alcohol: 21 uso de ellos se corresponde con un fuerte
desarrollo de la industria quimica, unide a esfuerzos de
investigacion,

La Tabla 1.4. nos muestra algunos aspectos que debemos

considerar para la eleccidn de un producto.
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TABLA 1.4,
Requerimientos por tipo de planta

Tipo de Planta. ton. de bagozo b.h. | Copacidad de ¢ | Requerimienis de
por ton. de producio | planic ton/ofo bagazo ton/ofa
Popel perisdico. 3.20 100,000 320,000
Popel de imprenta
y esceibir, 560 60,000 336,000
Pulpo paro disolver. 13.30 40,000 532,000
Furfurol. 27.00 5,000 135,000
Miel hidroiftica. 261 46.000 120,060
Tobleros aglomerades 1.95 55,000 m3 107,250
Carbon aclivado. 17.00 5,000 85,000
FUENTE: (15)

“Aspecins Econemices de la industriclizocion ...
REVISTA KCIDCA. Vol. XV, No. 2, 1981,

Antes de decidir que tipo de industria de productos
derivados del bagazo se va a instalar, hay que conslderar, el
tamahfo de las plantas y la cercania de las wmismas a las
fuentes de materia prima, por lo que es conveniente ver los
insumos de diferentes fabricas de derivados dentro de sus

rangos de economia de escala.
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CAPITULO 2

No vayas ajfuera uvualuete a.ti mismo.
En el hombre interior habita la
verdad,

San Agustin,



Capitulo 2

HIDROLISIS DE MATERIALES CELULOSICOS

Los residucs celulésicos incluyendo el bagazo se pueden
convertir a azucares por medlo de hidrélisis, estos aztcares
se pueden fermentar subsecuentemente a combustibles ¢ a

productos quimicos de interés industrial.

Se le otorgan a los trabajos realizados por KIRCHHOFF en
1811 ser los Iniciadores de la industria del hidrolizado de
almidén. Sin embargo no fue hasta 1842, que la hidrélisis se

practicd comercialmente.

Una definicidn muy general de la hidrdélisis podria ser
la siguiente: '""Es una reacc<ién quimica en la que el agua
actua scobre otra sustancia para formar una o mas sustancias

enteramente nuevas.'' (35)



Se sabe que la celulosa se presenta en la bicmasa en
forma ordenada ("‘cristaltina’ (17)) y amcrfa. Ademas se ha
establecido que el material facilmente hidreclizable es la
celulosa amorfa o desordenada. Después de que la celulosa
amorfa es eliminada de la biomasa !a celulosa cristalina
residual es hidrolizada lentamente en una proporcion 100
veces menor.(9)

La cristalinidad de la celulosa e5 una consecuencia de
la configuracién de sus uniones glucosidicas las cuales
requieren que la cadena de celulesa asuma upa forma lineal.
De ésto resultan empaquetamientos cerradoes, un alto
ordenamiento y puentes de hidrégeno intermolecular.

La rigida c¢ristalinidad de 1la celulosa resiste las
soluyciones acuosas e hidrélisis rapida, en contraste con las
uniones alfa del polinero de la glucosa presente en el
almiden el! cual es muy soluble en agua ¥ tacilmente
hidrolizado.

La celulosa cristalina haze que la hidrélisis sea muy
diflcil, por lo que hay que tomar una decisi¢n entre les
bajos costos de la materia prima y los altos costos de la
inversién para los equipos de hidrélisis. (14)

Los procesos teécnicos para hidrolizar la celulssa deben
superar la hidre¢lisis lenta de la v¢elulosa cristalina, a
medida que se efectue la conversion en un perindo de tiempo

fndustrialmente aceptable.
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2.1 Métodos de hidrolisls.

Las rutas de hidro¢lisis para los residuos celuldsicos
son varlas, los procesos mas investigados, considerando el
catalizador que utilizan se podrian clasificar principalmente

en: Hidrélisis acida e Hidrolislis enzimatica.

2.1.1, Hidrélisis enzimatica,.

Consiste en trangformar ia celulesa en aztcares simples
como la glucosa, mediante la accién de enzimas microbianas.

Una aproximacidén biolségica a la hidrélisie de la
celulosa involucra el uso de enzimas celuliticas, tales como
las producidas por el hongo ''Trichoderma reesei’. (14} Las
enzimas son producidas extracelularmente en un proceso de
fermentacioén separado y son transferidas al proceso de
hidrelisis como caldo de fermentacidén después de que las
células han sido filtradas.

En la hidrdélisis =nzimatica, la hemicelulosa y la
celulosa son hidrolizadas simultaneamente para dar sus

respectivos agztcares, xilosa v glucosa. debido a la actividad
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en la hemicelulosa de una celulasa comun. Sin embargo, la
xilosa esta siempre mezclada con glucosa. A nenos que sea
separada del producto principal, ne es probable que la
fraccion de la xilosa se pueda utilizar en un proceso

subsigufente.

Las caracteristicas fisicas y quimicas de los materiales
celuldsicos que deterninan sy susceptibilidad a la

degradacién enzimatica son:

-Contenido de humedad de la fibra.

-Grado de sclubilidad de la celulosa en el agua
(hinchamiento).

-Grado de cristalinidad de la celulosa.

~Conformacién e impedimento estérico de las
unidades de celulosa.

-Grado de polimerizacién de la celulosa.

-Naturaleza, concentracioen y distribucisen de los
grupos substituyentes de las sustancias cocn  las

que la celulosa esta asociada.{9,14)

El desarrollo reciente de mutantes hipercelulitices ha
incrementadoc la productividad mas de diez veces. 3in embargo,

aun quedan problemas que resolver:



(i) Es necesario pretratar la lignocelulosa para hacer
el Bustrato mas accesible al ataque de la enzima.

(1{) La glucosa producida y su dimero, la celobiosa,
inhiben a las enzimas. Las enzimas se jinactivan (se adsorben
irreversiblemente sobre impurezas no celuldésicas) despué¢s de
periodos cortos de uso. Esta i{nactivacién parece ser el
obstaculo principal para no usar las enzimas alsladas para la
produccion de azGecares a partir de residuos celulésicos. (14)

({{1) La recuperacié¢n de la enzima es dificil de 1llevar

a cabo.

2.1.2, Hidroélisis aAcida.

La hidrélisis acida consiste en sacarificar un materiail
celuldsico utillizando diferentes presiones, temperaturas vy
concentracliones de Aacido. E! producto final de esta
hidrelisis (aztcares fermentables} se emplea para obtener
otrog productos de fermentacién, que son de interes
industrial.

La celulosa, como otros polisacaridos, es un polimero de
azucares simples, unidos en su forma clclica por cadenas de

acetales conocidos en la quimica de los carbohidratos como
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uniones glucosidicas. Los élucésldos simples se hidrolizan
facilmente en condiciones Acidas, como podla esperarse ya que
son en su mayor parte pclisacaridos cono almidon v
hemicelulosa,

Este método se ha estudiado con acidos diluidos y acidos
concentrados, variando las condiciones de operacidn; mas
adelante explicaremos estos procesos con detalle.

La hidrdé¢lisis acida es una reaccién mucho mas rapida gque
la enzimatica, pero requiere de altas temperaturas o de altas
concentraciones de acido para obtener buenos rendimientos.

Durante una hidrélisis acida el propésitco del proceso es
obtener glucosa como producto principal. La hemicelulosa
presente en la biomasa celulosica se hidroliza mas
rapidamente que la celulosa. lo que ocasiona Qque cuando se
lleva a3 cabo la reaccién bajo las condiciones que favorecen a
13 hidrélisis de la celulosa, la mayor parte del contenido de
xilosa se transforma en furfural, y sl se descuidan las
condiciones del! proceso, la glucosa se puede degradar a
S-hidroximetilfurfural (HMF}, ambas son <toxicas para los
microorganismos necesarios en una fermentacion posterior.

Se ha encontrado que la elevacién de la  temperatura en
la hidreélisis con acidos diluidos, asi como la
decristalizacion parcial por tratamiento previo a 1a
hidrélisis con aAcidos dilutldos ¥y la decristalizacién zompleta

por hinchamiento con soluciones de acidos concentrades, son
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;écnicas exitosas que permiten reducir el tiempo de
conversion. Ademas, se ha encontrado que - las operaciones a
altas temperaturas con Acidos dlluidos favorecen la reaccién
de conversién a glucosa v xilosa (hidreélisis) mas que la
degradacion de estos azucares,{13) lo que resulta en un mayor
rendimiento de azucares fermentables.

La hidrélisf{s con acidos concentrados ocasiona problemas
costosos tanto por la corrosidén de los equipos como para la
recuperacién del 4cido empleado. Lo anterfor indica que la
hidrélisis con acidos diluidos es comercialmente mas
factible. (13}

Grethlein (3) reporté que la hidrélisis con acidos
diluldos es mis econdmica en comparacien con la hidreélisis
enzimatica, la cual requfere alrededor de dos veces el
capital fljo de la hidre¢lisis Acida y produce alrededor de
100 ton/dia menos de glucosa que la que se obtiene en la

hidrélisis acida.(3)

2.2, Yentajas y desventajas.

Es dificil comparar ambos métodos, ya que son muchas Vy

de variada 1indole las condiciones gque los afectan. Las
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ventajas que presenta el método enzimatico bonr respecto - al

quimico son las siguientes:

-Las condicionus de reaccién ~ son moderadas,
alrededor de 45°C y presisn atmosfarica,
-Selectividad de la reaccidn a los productos
deseados.

-Generacién de la celulasa en las cantidades
requeridas. Autosuministro seguro.

-Posibllidad de recuperar tanto la celulcsa come la
fibra no hidrolizada.

~-Los azucares obtenidos son puros 'y de - calidad

constante.

Algunas desvintelas de este método son:

-La hidrolisis enzimatica es bastante ienta.

-S5e requiere un tratamiento previc para aumentar =l
rendimiento.

-Los azucares formados, algunas impurezas vy la
lignina inactivan a la enzima.(9)

-La recuperacién de !s enzima es difiecil,

-E]l costo de produccidn es muy alte - mparade con

2l de la hidrolisis acida. (3}
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“La celulosa cristalina se hidroliza lentamente.(9)

-£1 tamafio del reactor QUé se requiere es grande.

Las principales ventajas de la hidrélisis &cida son las

slguientes:

-Se lleva a cabo en un tiempo corto de tratamiento.

-Se obtienen rendimientos aceptables (se pueden
obtener rendimientos casi cuantitativos si se
optimi{zan ¥ controlan las condiciones del
proceso). (13}

-La biomasa no requiere tratamiento previo.

-Se puede recuperar el Acido utilizado.

-Es mds econdmica que la hidrolisis enzimatica.(13)

~-La productividad es mayor que con 1la hidrolisis
enzimatica. {3}

-La celulosa cristalina se hidroliza mas facilmente
con acidos concentrados.(8)

-E]l tamafSio del reactor que se reguiere es mas

pequefo que en la hidrélisls enzimatica.

188)
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Las desventajas del método acido serian:

-Altos costos de recuperacien de! Acido.(Cuando se
emplean acidos concentrados.)

~-Problemas de corrosién en los equipos.

-Se requiere de un control rigido de las
condiciones para obtener buenos rendimientos vy
selectividad de los productos.

-Se presentan problemas de degradacion de los
azudcares,

-Las condicicnes de trabajo son drasticas
{temperatura y presién elevadas con Acidos

dilutdes.)

Como ya se merciond es dificil afirmar que un metodo es
mejor que otro. Ambos tlenen sus propias ventajas ¥
desventajas , ya que contreolando las variables del proceso se
pueden obtener los mismos o tal vez mejores rendimientos vy
calidad que con el otro metodo, pero esto afectaria la
economia del proceso, de hechc a nivel industrial, sele la

hidrélisis acida na sido economica. !7)



2.3. Caracteristicas y opciones de aprovechamiento de 1los

azucares obtenidos durante lc hidrélisis,

La biomasa se puede convertir directamente a otros
productos quimicos diferentes de los azucares antes
nenclionados, sin embarge la fermentacién se facilita a partir

de los azucares monoméricos.

A continuacién se mencionan algunas caracteristicas . de
los principales productos de 'la hidrdélisis del bagazo de

cafa.

2.3.1, Glucosa.

Tambien conocida como D-Glucosa, dextrosa, aztcar de la
sangre, azucar de uvas, acucar de malz, etd. fe encuentra en
la naturaleza en 1los frutos y otras partes de algunas
plantas, 2n estade combinado con eglucesidos, pelisacaridos,
nligosacaridos, etc. ¥ es una fuente de energia para los

arganismos vivos,
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. La estructura quinica de 1a glucosa es-la que se muestra

en laiFig. 2;1

FIG. 2.1. GLUCOSA

De formula C.H, ,0. y peso molecular 180.16; p.f.. 146°C;
soluble en agua v ligeramente scluble en aicohol., Se  puede
obtener anhidra o hidratada dependiendo de la temperatura de

cristalizacion.

Los uscE mas comunes de la glucosa son: ingradiente de
confiteria; alimentos para niffos: souubilizantes de gomas
naturales: bafios precipitantes de vigcoega y ravon
cuproamoniacal: <omc intermediariz: ¥ en medizina para
tratamientos de deshidratacién ¥ coma diabteticce en este caso

junto con insulina.
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2.3.2. Xilosa

La D~xilosa; azdcar de madera. Se encuentra anmpliamente
distribuida en las plantas, especialmente en maderas (de
maple y cerezo), en pajas, en cascarillas, etc.. No se
encuentra en estado libre, pero se obtiene en forma de
xilano, en polimeros construidos por unidades de D-xilosa,
ademas se encuentra asociado 3 la celulosa.

La estructura de la molécula de xilosa se muestra en la

Fig. Z.2.

FiG. 2.2. XILOSA

Su formula es CSHIOOS: pesce molecular 150.13; p.f., 144 c:
es soluble en agua y en alcohol. k
Se utiliza comunmente como alimente para diabeticos;

ingrediente de ¢olorantes y curtientes.
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2.3.3. Furfural,

Conocido también como 2-Furaldehido; aldehido
piromtcico; aldehtido furfurilico; acefte de salvado:; aceite
artificial de hormigas. Se encuentra en algunos acejites
esenciales.

Su férmula es cs”a°2= peso molecular 96.08; p.f.,
-36.5 °C; p.eb.., 161.7 °C; es soluble en alcohol, eter v
bencenc.

Su estructura se muestra en la Fig. 2.3

FIG. 2.3. FURFURAL

Algunos de los usos que se le dan al furfuras! son:

discolvente de nitrocelulosa, acetato de celulosa; disolvente
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para refinar acei{tes lubricantes, butadienc y otras materias
organjicas; en la manufactura d= plasticos de furfural-fenol
tales come el ''Durite’’; en la manufactura de barnices; para
acelerar la vulcanizacién; como insecticida, fungicida,

gernicida; y en la sintesi{s de derivados de furano.

La tabla 2.1 muestra algunos de los productos quimicoes
que se pueden obtener a partir de 1los azucares obtenidos

mediante la hidrélisis del bagazo de cafa.

2.4, Procesos que emplean el metodo de hidrélisis Acida,

Los procesos para llevar a cabo la hidroiisis de
biomasas celuldgicas con aclidos estan recibiende wuna anmplia
atencion. Se han {nvestigado wuna gran variedad de Acidos
fuertes y acidos debiles, entre los que podemos mencionar:
clorhidrico, sulfurico, fosfsrico, formica, fluorhtdrico.
acético, vy trifluoroacético.

Se han generalizado dos métodos empleando &cido mineral
como catalicador: la hidrelisis cen acido diluideo a altas
temperaturas y la hidrélisis con acido concentradsc a bajas

temperaturas. (10)
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TABLA 2.1.

Productos susceptibles de obtener a partir de
azucares reductores.

Praducts obtenido Procesc Usos mas comunes
Etanal. t6H1206 ——>C2H50H Salventes, ocetato de etilo, ¥ otros ——
esleres.
Etiteno. >CH2=CH2 Polietileno, oxides de etileno.
1,3-Butgdieno. S>CH2=CH~CH=CH2 *G. estireno—butadienc y polibutadieno
Etilen glicol. >CH20H-CH20H Tereftalato de polietileno, anticongelonte.
Acido océlico. CEH1206 ——>CH3CO0H Acetato de vinilo, acetato de celulosa.
CBHB0H ——>CH3CO0H
Aceleng. C6H1206 >CH3COCH3 Solventes, metilo, y otros metacrilatos.
Butonal. :E>CH3(CH2)2CH2OH Selventes, acrilato de butilo.
Alcahal isopropflico [C6H1206 >(CH3)Y2CHOH Acetona, solventes.
Acido adinice. CH3(CH2)nCH3 ——>HOOC({CH2)4COOH Nylon 66.
asrllico. C6H1206 ——>CHICH{OH)COOH ~——>CH2=CHCOOH |Polimeros
CH20HCH(OH)CH20H >CH2=CHCOOH
Metil etil cetong, C6H1206 ====>CH3ICH(OM)CH(OH)CHY samemmid CHICOCHZCHY Solventes.

Propilen glicol.
Glicerol,
Acide cltrico.

CH20HCH(OH}CH20H ——>CH3CH(OH)CH20H
C6H12Q6 wem—>CH20HCH(OH)CH20H
CEH1206 —mm=>CH2(COOH){OH)C{COOH)CH2(COOH)

Resinas insoturadas de poliester.
Drogas, cosmeéticos.
Aimentos, drogos.

FUENTE: (14)
"Production of feedstock ¢hemicals”
Science, Vol. 219, 733-740, 11 Feb. 1983.

*G. = Gomas de




Los factores que afectan los rendimientos y la rapidez
de la reaccién de la hidrélisis de materiales celulésicos son
principalmente, la temperatura y la concentracion del acido,
(10) por lo que se han deserrollade diferentes procesos
empleando diferentes concentraciones de acido a diferentes
temperaturas.

Los rendimientos del proceso con acido diluido se
consideran bajos, va que son alrededor del 504 del maximo
teérico. El proceso con acideo concentrado aumenta
considerablemente los rendimientos ademas de que opera a
bajas temperaturas,(5). Sin embargo, se necesitan grandes
cantidades de acido, lo cual hace necesaria su recuperacidn,
y por lo tanto afecta considerablemente la economia del
proceso.

A pesar de los ''bajos rendimientos’ es economicamente
mas factible de llevar a cabo la hidrelisis gue utiliza acido
diluldo.

Si se emplean los criterios que sugieren wutilizar
completamente todos los componentes de la tiomasa, se =endran
que emplear métodos que son drasticos y no selectivos, a
pesar de que pueden reducir hasta en cinco veces 1o costos
de materia prima del producto.(13)

Se han investigado otroz metodos para obtener mejores
rendimientos y mejorar la rapidez de reaccien de la

hidrélisis; entre estos podemes mencionar a los  procesos de
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hidrslisis en dos etapas o dos pasos y al método de
hidrolis{s selectiva. El primero consiste en hidrolizar la
nemiceluloBa a xilosa y separarla de la biomasa para que no
afecte a la hidrolisis de la celulosa. El métode de la
hidréllsis selectiva es muy similar, va que en general se
basa en el mismo principio, aunque en algunos casos se
cansidera a la primera etapa como un tratamiento previo,
posteriormente los explicaremos mas ampliamente.

La mayoria de estos trabajos se han hecho 2 escala de

laboratorio en reactores {ntermitentes y pequefios.

2.4.1. Procesos con 4cido concentrado.

Estos procesos emplean acide a muy altas
concentraciones, arriba de 13 N,(10) vy a temperatura
ambiente. La decristalizacien e hidrolisis en un proceso de
una s0la etapa se puede llevar a cabo con los acidos
mencionados con anterioridad.

Se ha puesto ¢énfasis en el desarrollo de los <{rabajos
que emplean acideo clorhidrico y &4cido sulfurico debido a que
SU costo es mas bajo que el de otros acidos. La  hidrolisis

con acido ciarhidrico se conoce desde hace 100 afos y se
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utiliza mucho, por la gran volatilidad del acido clorhtdrico,
10 que lo hace mas ficil de recuperar.

En los procesos Japonwsus utilizados para hidrelizar
sglectivamente la celulosa, se emplea acido sulfurico
concentrade {(Oshima 1965), el cual se recupera por dialisis

de difusidén. (9}

Para que el proceso sea econémicamente factible, no

obstante que se obtienen rendimientos bastante altos {casi
cuantitatives), es esencial la recuperacion de los :acidos

empleados

2.4.2. Procesos con acldo diluido. -

La. técnologia de 1los procesos para realfzar la
.hidrélisis de la biomasa celuldsica zon acidos Adiluidos, se
ha desarrollado desde la primera década de este sigle.{3) Los
primeros procesos con acidos diluldos y altas temperaturas,
emplearon concentraciones menores al 5% y temperaturas que
excedian los 200 °C.

Comc en la mayeria de las reaccidnes quimizas, el
aumento en la temperatura increments la rapidez de reaccioén,

por 1o que en este caso la hidrélisis se completa en minutes
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o aun en segundos. Sin embargo, 1la glucosa obteniqa bajq
estas condiciones puede sufrir degradacién y . polimerizacidn
inversa. (10)

Estos procesos proporcionan bajos rendimientos, el
limite prictico superior de glucosa que se puede obtener es
de 50-607% del tedrico,(9) debido como ya se menciond a la
degradacisdn de la glucosa por las altas temperaturas
empleadas, a pesar de qgue la reaccién de hidrolisis predomina
sobre la que conduce a la degradacien de glucosa conforme

aumenhta la temperatura.

Ya que se emplean bajas concentraciones de acido, no hay
necesidad de recuperarlo, asi que solo se neutraliza con cal

U otra base adecuada.

Las investigaciones mas recientes han sido orientadas a
aumentar los rendimientos, modificando el esquema de reaccioén
para disminuir tanto la degradacién de la glucosa como la

formacién de subproductoes.

Tamblén se han desarrcollado procesos continuos en los
que la bivmasa acidificada se calienta rapidamente hasta la
temperatura de reaccion, manteniéndela asi por el tiempo de
residencia necesario vy disminuyendola rapidamente para dar

optimos rendimientes.
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Otra variante involucra la reduccién de la cristalinidad
de la celulosa en lugar de la elevaciédn de la temperatura.
Desafortunadamente estos tra“amientos previos son dempasiado

caros para desarrollarlos comercialmente.

2.4,.3. Proceso en dos etapas.

Este proceso permite que se degraden la hemicelulosa v
la-celulosa separadamente, bajo las condiciones apropiadas
para cada reaccién y evita ta formacion de sub-productos que
afectan a las reaccjones posteriores de fermentacien. Se
obtienen altos rendimientos vy sdlo se requieren condiciones
moderadas para ilevar a cato estas reazcicnag

Se puede emplear el mismo acide -con la misma < con
diferente concentracién- en las dos etapas ¢ hacer us: de dos
4dcidos diferentes para llevar a cabo la hidrélisis de 1la
hemicelulose y ia celulosa recpectivamente.

En los ultimos afcs se han desarrollado prosecos que dan
muy altos rendimientos (bajs estas circunstancias' en anbas
etapas del procesc,(i0) 10 gue parmite pensar gue puede  ser

aceptable su comercializacion.
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2.4.4, Procesc selectivo

Consiste en hidrolizar en forma selectiva la
hemiceluiosa y esto es factible ya que se hidrolfza con mayor
facilidad que la celulosa. En el estudio realizado por Lee,
Y. Y.,et, al. (2) se enplearon acidos débiles y fuertes
(acético, sulfuroso, y sulfurico}, con este propédsito.

Despues de hidrolizar la hemicelulosa, la biomasa
residual rica en celulosa v lignina es m&s susceptible de ser
hidrolizada, lo que facilita la ‘conversién a glucosa ¥y
fenoles u otros compuestos aromiaticos respectivamente.(13)

La hidrolisis de la hemicelulosa se podrfa considerar
como un proceso de recuperacidén y de tratamiento previo,

desde el punto de vista del uso completo de la biomasa.

Todos los procesos resefados emplean diferentes

concentraciones de acjidos, y distintas temperaturas con el

propédsito de encontrar las condiciones dptimas.
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CAPITULO 3

Lo mas excelente del saber es

obtener el por gue'

Arvstoteles,



Capitulo 3

FUNDAKENRTOS DE CINETICA QUIMICA

En este capitulo menciocnaremos algunos conceptos
relacionados con la cinetica quimica, asi como los métodos
matematicos para la obtencidn de estos datos y al  {lnal del
capitulo se mencionard brevemente la cinética para reaccicnes
heterogéneas, todos estos conceptos seran de gran utilidad =n

el siguiente capitulo donde se hara uso de ellos.

En Ingenieria ouimica la descripci¢n del comportamiento
de los sistemas reaccionantes se hace en términos de
cantidades macroscopicamente observables, tales c¢omo la
temperatura, presidén, compeosicidn, v  numero de Reynolds,
etc., es decir valores de <caracrter practico, los cuales
posteriormente constituiran =} fundamento 2n que se basara el

disefo de un reactor espec:fico.



) *'ta cinetica quimica puede definirse como el estudioc de
todos los_aspectos de la velécidad con que un sistema quimico
se acerca a una condicién de equilibrio. (21

*La medicidn de las velocidades de reaccion es un medio
para alcanzar un fin y no un fin en st mismo' {18} por 1o
que la cinética quimica es un wmedie esepcial para la
investigacion y desarrecllo de nuevos procesos; y sirve para
definir el conjunto de valores de las variables de proceso

que cumplen mejor los requisitos de la operacidén practica.
La cinédtica quinica tiene entre sus objetivos:

1.- Establecer el mecanismo quimico de la reaccion.

2.~ Recopilar los datos cineticos experimentales
para correlacionarlos, empleando ecuaciones
matematicas o métcdos graficos {Powell).

3.- Aportar los elementos necesarios para diseKar
los reactores apropiados.

4.~ Con base en el estudio cinetico, determinar las
condiciones de operacion, ies métodos de
control y los equipos avxiliares

nzcesarios, (23}
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3.1, VYelocidad (rapldez) de reaccidn.

Las reacciones quimicas transcurren con un anplio
intervalo de velocidades. Algunas tienen lugar casi
instantAneamente; otras, se verifican tan lentamente que para
los fines practicos es como sl no ocurrieran,

Comtnmente se ha venide utilizando el termino velocidad,
sélo reclientemente se ha comenzado a emplear 2] de rapidez,
lo que por un momento nos podria hacer pensar que hablamos de
dos cosas diferentes, sin embarge no es ast.

La rapidez se define en funcién del avance o progreso de

la reaccidén con respecto al tiempo y se expresa COmoO:

daz
dt

(3.1

donde:
t es el tienmpo.
Z es el grado de avance o progreso de la reaccién,

f: AL - Lo

{ se define como: =7

donde:
nic es el numero de moles iniclales de la especie ¢

i moles de la especie ( a cualquier tiempo.
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vi es el coeficiente estequiométrico de la
especle (. Es de signo positivo cuando nos
referimos a productos y negativo cuando sean

reactivos.

Las ventajas que se tienen al definir 11a rapidez de
reaccién de esta manera son: . 7
1.- La rapidez queda definida com¢ una variable
intensiva. 7
2.- La definicion de rapidez es independiente de
cualquier especie en particular, ya sea

producto o reactivo.

Tambieén se puede definir en funcién de las
concentraciones de todos los reactivos y productes. se  puede
expresar como la rapides del cambio de 1la concentracién de
cualquiera de las especies que intervienen <n la reaccion,

La rapidez de reaccion a volumen constante es
propeorcional a la derivada de la concentracion molar con
respacto al tiempo. Sin embargo, se puede enfatizar gque en
general, la rapidez de reaccién no es igual a la derivada de
la concentracisén con respecto al tiempeo, Mas aun, ia orisién
del termino 1/vi {(ec. 3.3) lleva frecuentemente a conmneter

errores en el analisis y uso de datos cinéticos. (22
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Matemiticamente suele expresarse como:

a) Funcién del grado de avance o progreso de la reaccién.

[PO S . - (3.2)
v dt

donde:
r es la rapidez de reaccién.

Y es el volumen del sistema.

©.b) Funci#&n de la concentracisén molar, Ci{ = ni/v; :y" volumen

constante.

1 dCi
v v dt

(3.3)

donde:

r,es la rapidez de la reaccién a volumen cte.

Y es el! volumen.

c) o simplemente, para los productos, como:

dCe

at (3.4)

y si nos referimos a reactivos obtendremos
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3.2. Orden de reacclén y moleculasridad

El orden de reacclén es estrictamente una magnitud
experinental, que depende exclusivamente de la forma en que
la velocidad se relaciona con la concentracién. En  algunas
reacciones las velocldades son proporcionales a las

concentraciones de los reactivos elevadas a una potencia.

Para reacciones elementales se puede expresar como:

r =k C c c (3.5)
donde:

na es 2} orden parcial con respecto a A,

nb es el orden parcial con respecto a B, etc., vy

n=xn, {3.6)
[

donde:

n es el orden total.

ﬂtes el orden parcial respecto a la especie d.

43



Debemos aclarar que el orden parcial de la especie
(ﬂi) no necesariamente corresponde al valor del coeficiente
estequiométrice (ui) de dicha especie, excepto que se trate
de reacciones elementales. Ya que el orden parcial né es una
cantidad que debe determinarse experimentalmente. La suma de

los exponentes representa el orden total de la reaccion,

El término orden no debe usarse en el sentido de
molecularidad o viceversa: la molecularidad se deduce de la
cinética vy de otros datos, y se refiere al numero de

moleculas que intervienen en una reaccion elemental

La molecularidad sclo se define para reacciones simples
y necesarlamente es un numerc enterc ya que se refiere a las
moléculas que participan en la reaccién y no puede haber un

numero fraccionario de moléculas participando en la reaccién.

3.3 Métodos para determinar la ecuacidn de rapidez,

Las variables que se miden en cualquier jinvestigacion
cinetica deben proporcicnar informacion del grado de avance

de la reaccilén, relacionandose de forma directa o indirecta,
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con la concentracion de cualquiera de las especies
involucradas en la reaccién, y ser reproducibles en el
intervalo seleccionado.

Esto nos conduce a la formulacien de expresiones de
rapldez adecuadas, en funcién de las cuales se pueden
correlacionar los datos experimentales para extrapeolarlos

posteriormente fuera del intervalo analizade.

Existen varios métodos para determinar la ecuacidén de

rapidez, estos son algunos de ellos:

- Método de integracién.
- Método diferencial.
- Mérodo de semiperiodos o vida media.

- Método de Podell.

3.3.1. Método de integracion

Se parte de una ecuacion cinetica que se supone
aplicable. Este método tiene algo de prueba y error,A ¥4 que

esta ecuacion debe ajustar con log resultados experimentales,

si no la hublese, se tendria que buscer o%ra =ecuacien

45



cinética de diferente orden y proceder analogamente hasta

ohtener un resultado satisfactorio.
Una reaccion se puede representar esquematicamente como
A—P

al infciar la reaccidén (t=o) la concentracién de A es a,
y la dé P es cero. Al cabo de un tiempo t la concentracién de
P es x, y la de A geri a ~x . La velocidad de formacién de P
es dx/dt, ¥ para una reaccisn de primer orden,

se representa comd:

Bx Lk (aanx)“ (3.7

donde:

n es el orden de reaccion ¥y n = 1

separando variables

ke ‘ L (3.8)
- L

integrando este ecuacion cobtenemos

W
W

- 1ln (an-x) = kt + L {
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donde L es la constante de 1ntegraci¢n Esta constante - pusde.
calcularse teniendo en cuenta que x 3 0 cuando tso . de Saqul

'qué
“lnoa = L : f3.10)
Sustituyendo este valor en la ecuacidn anterior se obtiene

= kt . {3.15)

& tambien

z=a (1 -o 3o oHaaD

De esta ecuacion se observa que la concentracion del
reactivo a -x disminuye exponencialmente con e! tiempo. Se
puede comprobar de varias formas si esta ecuacion corresponde
a los resultados experimentales, la mis sencilla es mediante

una grafica donde se representen los valores del logaritmo de

{ao-x) contra *. la ecvacien (2.11) puede escrinirse como:

in ta ~x} = in a - kt £3.13;
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De donde se pude observar que se trata de  una. linea
recta con pendiente - 'k con ordenada al origen.con el. valor

de In a .
o

En general, el resultado de la {ntegracién de 1la

ecuacién (3.7) para nh = 1, es el siguiente:

' 1 ][ 1 " ].—.kt' (3.14)
,[ (nfl) a1 ah-! _ 7

e - =)

La tabla 3.1. compendia algunas ecuaciones de velocidad,
para reacciones simples de acuerdo a las posibilidades

ex]stentes para cada orden de reaccién,

3.3.2. Hétodeo diferencial.

Este netodo emplea la ecuacién cinetica en su  forma
dlferenciél. Yan't Hoff se basa en las velocidades reales de
las reacciones determinadas a partir de las pendientes de las
curvas concentracién vs tiempo. Es posible, bajo ciertas

condiciones {tecnica da excaso, condiciones
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TABLA 3.1. Ecuaciones de velocidad para reacciones simples

"Reaccién Orden Ecuacién de Formas

velocidad Integradas

Reaccliones irreversibles

A— B Cero e 1A1= [Ao) - k_t
d [A A
A—— B Primero - LA - tn (18 = - we
d (A 1 1
A+ A— P Segundo, tipo I o il M CS RIS S

ap + B —s P Segundo, tipo 11 N TR SRT)

1 1 _ b _ _ {Bo) _
[Bs] - Tb7a)[AeT — " [TTT [Bo) = (LAe) E"” ] L TAey) T k.t



Reaccioén

A+B—C~+D

IC)

<

"

= [Ao] - [A]

(Ao} [Re)

([Ac) + [Beo])

) - L
: R

FUENTE: (20}

Orden Ecuaclon de Formas

velocidad Integradas

Reacciones reversibles

Primero 5—+ Primero -~ 93—[%—1- = k,[A)- k_[B)
(A] - (AJea _ Kot
[Ao] = [AJea
K (K + 1)
k, = s v [Aleq = [Bo]+01[ku]
d {a}

Segundo —+ Segundo - =gip= =k [A] [B] -k _,(cC] ID]

/2) PO

2r IC1/ (7 - q'
2r (el 3 - q*7) 41

ingenieria de la cinstica quipmica
Smith., J. M.
México. CECSA., 1986



estequiométricas), expresar la rapldez de una reaccidn en
funcién de la concentracién de uno de los reactivos, mediante

la ecuacién :

r =k C {3.15)

s8] aplicamos logaritmos se obtendra

logr = log k + n log C

por lo que una grafica del log r vs el log C debe dar una
linea recta, con pendiente n (que representa el orden de la
reaccién), con ordenada al origen log k.

Este procedimiento puede aplicarse de dos maneras. Una
es representar graficamente los valores de C vs t para
diferentes concentraciones iniciales, a partir de la
informacion obtenida en estas curvas, se determina la rapidez
iniclal para cada concentracidn graficada, de esta forma se
eliminan las posibles complicaciones que pudiesen surgir,
debido a las interferencias por productos intermedios que
surgieran y afectaran el curso de la reaccidn, Con la
informacidn anterior se puede construir la grafica de
logr vs log C "Letort® (19).ha denominado al orden
determinado por este procedimiento '‘orden verdadero', el cual

se representa por el simbolo n_-
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La segunda manera de aplicar el precedimiento, es
emplear una sola concentracién inficial y contruir la grafica
de C vs t, trazar ractas tangentes a diversos tiempos ¥y
determinar las pendientes de dichas tangentes, las cualies
representan a la rapidez respecto a2l tiempe, por lo que la
pendiente que se obtiene de la grafica de log r wvs log C,
representa el orden respecto al tiempo (''Letort' (13) la

representa como n‘).

3.3.3. Método de semiperfodos o de vida media,

En este procedimiento es conveniente utilizar una

cantidad conocida como ‘‘vida media'’ = "semipariodo’ de una
reaccion; la vida media de wuna reaccidén T es el tiempo
necesario para que la concentracien de un reactive alcance la
mitad de su valor inicial.

Entre la vida media 7 y la constante de velocidad k hay
una relacidn sencilla: para una reaccion de primer orden esta

‘relaclén se obtiene como sigue: =n la 2cuacidén (2 11V puede

sustituirse x por a0/2 Yy ¢t por v, con lo que se obtiene:

a
Qo

1 -
T = % lnm—_ (3.16)
o o
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ln.2 . 0.69
— T

{3.17)

donde:
_:T es el tiempo de vida media

a es la concentracien inicial

Se puede observar que la vida media es Inversamente
proporcfonal a la constante de velocidad; esto es valido para
Qna reaccion de cualquier orden. En este caso en particular
la ecuacidn (3.17) indica que la vida media es independiente
de la concentracidén inicial a_. Este ultimo sélo es valido
para una reaccién de primer orden.

Para una reaccion de segundo orden o de orden n ® 1 se
procede analogamente, con lo cual se obtiene la expresién

general siguiente:

2"y

e
(n-1) k ag

T {3.18)

donde:

n es el orden de la reaccléﬁ diferente de 1.

l.a vida media es un concepte util para discusiones
semicuantitativas. pero su uso no se recomienda para una
determinacién exacta de las <constantes de velocidad. El

métode tampoce es seguro para determinar ordenes de reaccisn,
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ya que la propfa vlaa medid esti deterﬁiﬁada ~con. el orden

respecto al tiempo.

3.3.4. Método de Powell.

R.E. Powell ha denostrado, (43 que .tanto para
reacciones simples como para muchas complejfas, upa grafica de
la concentracisédn relativa o el porclento de la reaccidn ve el
log t proporciona una curva que sélo depende del tipo de
reaccion y de algunos parametros adimensionaies. La forma nas
general de presentar esta relacitn es en términcs de las

variables adimensionales o ¥ 8 definidas como sigue:

ta -x}
Concentracion relativa a =

R
u
-
w
g
o
[
=]

Parametro de tiempo

Substituyendolas en la ecuacidn {3.13) para primer orden, el

resultado es:

Ina = -8 : T &< 353 5 TP



y en la ecuacién (3.14) para orden n # 1, el resultado es: .
a - 1= (p-1}.68 (3.22)

En estas dos ultimas ecuaciones estan contenlidas
axplicitamente a, o K. Para cualquier orden dado, existe una
unica relacidén entre ay & Powell trazo una grafica {como la
que Ee muestra en la Fig. 3.1.), de a wvs log 8 para
diferentes ordenes.

La forma de aplicar el método es la siguiente: para una
reaccioén dada, los valores experimentales de o gse grafican
contra los del log t (8 no es un valor que se pueda
deternminar experimentalmente, ya que por principlio para poder
relacionar t con 9 son necesarios los valores de k y n, que
zon desconocidos). Esta curva experimental mostrarad una forma
semejante a alpguna de las curvas tedricas mostradas en la
Fig. 3.1., excepto que debido a que

log & = log ¢t + log k ag‘l

la curva experimental estara desplazada a lo largo del eje

log t, en una cantidad igual al valor de -log k ag—1

De asta
manara comparando la curva experimental con las teoricas se

podra determinar el orden de la reaccien,
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FIGURA 3.1.
Grafica de acuerdo a R.E. Powell
como furcion de! pardmetro de tiempo
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“¥inetics ond Mechanism™
Frosi, &rthur A and Peorson, Ralph G.

3.4, Constante de rapidez.

La constante k que ha aparecido ins'i.stenter.:ente en el
tratarﬂento ant-er:or se denomina co’nstaﬁte'de-'rapide:"--:de'-—lar
reaccidén. Se le concce tambiéen como coéficrienté de velo.c.idad
o como velocidad especifica. Esta es” indepe'hdiente .de la

zoncentracioen de los reactivos y de los productos. Sin-’
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embargo desde la época de Arrhenius se sabe que k puede
variar con la temperatura, el solvente de la reaccién, la
concentracidén de algun catalizador que pueda estar presente
en el sisterma de reaccisn, etxc.

Las unidades de 1la constante de rapidez wvarian de
acuerdo al orden de reaccién. Generalizando podemos decir que
son unlildades de rapidez divididas por las unidades de
concentracidn elevadas a la w-¢ésima’ potencia, y se

representan en la siguiente ecuacién.

(k) = {r; - {moles/volumen-tiempo} (3.23)

(¢ )" {moles/volumen)”

donde:

m represents el orden de la reaccioén

3.5. Reaccliones que no tienen un orden sencillo

Hay mucnas reasclionhes cuyas velocidades no dependen de
lag concentraciones de dos reactives elevadas a | potencias
anteras, por gque comb ya hemos nmencionado, pueden surgir

reasciones {ntermedias que modifiquen el curso de ia
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resccidén, por 1o que no podemos decir que sean de un

detefﬁlnado orden, y las podemos clasificar en:
- Reversgib.es.
- Paralelas.

- Irreversibles en serie o consecutfvas. -

3.5.1. Reacciones reversibles

Las reacciones reversibles son aqueilas en 1las cuales
cantidades apreciables de todas las especies de reactives v
productos coexisten en el equilibrie. La <¢ltima composician
del sistema en el cual dicha reaccidn ocurra, no esta
deterninada por la extinclén del reactiveo limitante, es
debido a las condiclones impuestss por la termodinamica de

la reaccton,

Esquepaticamente la podencs representar Copnc:




3.5.2. Reacciones paralelas.

Ocurren cuando los reactivos pueden experimentar dos o
ﬁAs reaccliones independientes simultaneamente. Estas
reacciones pueden ser ademis reversibles o irreversibles.
Esto {ncluye casos donde una 0 mas especies pueden reaccionar
a través de rutas alternativas para dar dos o mas productos

diferentes (reacciones paralelas simples),

C+D
A g

tanbién ex{sten casos donde dos o mas reactivos compiten por
reaccionar con un reactivo que es comun en ambas reacciones

{reaccjones paralelas competitivas].
+ B [)
A < + C E
2.5.3. Reacciones irreversibles en sefrle o consecutivas
El-termino "'reacciones en serie’ se refiere a aquelias

reacciones en las que uno ¢ mas de los productos formados en

la etapa inicial nos llevan a una reaccién subsecuente para
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formar otro producto. Durante el curse de nermal de la
reaccién, la cantidad del intermediario que estard presente,
dependerid de las constantes de rapidez.

£1 caso mas sencillio es el de wuna sustancia A que
experimenta una reacclen de primer orden dande B gque a su
vez, por otra reaccisén de primer orden se transforma en C;

Esquematicamente se representa como

A by B — C

Una grafica caracteristica de esta reaccion téndria

l2 forma que se muestra en la Fig 3.2

FIGURA 3.2.
Grafica caracteristica de una
Reaccion Consecutiva.

Concentracion. -
Q
N
r

tiempo
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El tratamiento matematico correspondiente a este tipo de
reaccién lo desarrollarepos pas adelante ya que sera el que

se emplee en la obtencisn de nuestros parametros cinéticos.

3.6. Yarlables gue afectan a una reaccidn

Son muchas las variables de cualquier proceso gues pueden
afectar la rapidez en la gue los reactivos se convierten en
productos. Entre las varfables que pueden influir en la
rapidez de conversién estan la temperatura, presion ¥
composicidén del sistemz. el empleo de algun catalizador
presente y los parametros que gobiernan los diferentes
procesos fisicos de transporte {por eijem.: las condiciones de
flujo, grado de mezclado, y los parametros de transferencia

de masa v calor en el sistema)l.

3.7. Ley de Arrhenius y efecto de la temperatura

La ley.dé‘Afrhénldsfeg;qn_géma muy amplio gque merece

mencionarse en tddp‘ﬁh'cabltﬁlo.‘Sin_embargo ne es unc de les
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objetives de este trabajo, por le ‘gque’ lo mencicnaremos

brevemente.
Hasta este (instante, sdlo se "ﬁa' considerado la
influencia de la conceniracién sobre la velocidad. La

relacién entre k y la temperatura para un proceso elemental
obedece a la ecuacidén de Arrhenius, quien propuso que la
constante de velocidad variaba en forma exponencial con la
temperatura.

P (3.24)

donde:

k es la constante de rapidez de reaccidn.

A es el factor de frecuerncia de la reaccloan.
es la constante de los gases.

es la temperatura absoluta.

m 4 n

es la energlia de actlvacioén.

En un sentido estricto, la ecuacioén estad limitada a un
proceso elemental. A pesar de esta restriccion, el efecto
exponencial de 13 temperatura suele representar coh bastante
precision los datos 42 velocidad experimentales para une
reaccidén total. incluso cuando la energla de activacien no
eaté definida muy claramente y pueda ser unza combinacién de

valores de E para diversas etapas elementales.
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La expresién de Arrhenius se obtuve originalmente a
partir de consideraciones termodinamicas. Para una reaccién
cuyas velocidades en ambotg sentidos sean suficientemente
rapidas al llegar al equilibrio dinamico, la ecuacidn de
Van't Hoff enuncla que

dinK _ _&H (3.25)

dT RT?

donde:
K es la constante de equilibrio.

aH® es el cambio en la entalpia estandard de la reaccisn
Suponiendo una reaccidn del tipo

"
A+ E3::§;:::

la constanfe de equilibric X es igual a la relacién

.K = T—— . . (3.26}

Combinande las ecuaciones (3.25) y (3.26), se obtiene
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donde:
A‘ ¥ A_‘ son los factores de frecuencia.
E v E_ son las energias de activacisn,

¥ E’ - Eq es igual al aH®

La snergia de activacién (E} se interpreta como la
cantidad de energta potencial que debean superar las moleculas
reaccionantes antes de que se efectue una reaccidén quimica
espacifica, y se determina experimentalmente al graficar el
log kK vs el inverso de la temperatura absoiuta (1/7)y; la

pendiente de Ia linea es igual a -E / R.

3.8. Cinétlica de reacciones helercgéneas

Muchas de las reacciones de importancie industrial
ccurren en sistemas heterogéneos. Pussto que las temperaturas
deben ser altas para que las reacciones sean rapidas, el

fluldo reaccicnante suele estar en fase gaseosa vy el
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catalizador soportado frecuentemente en un solido. Asi, uno
de los sistemas mas comunes es el gas-sélido

Para el calculo de 1a rapidez de las reacciones
homogéneas, ese mencionaron algunos factores que influyen;
ahora, con las condicliones que implica un sistema heterogéneo
en el que se incluye un fluido reaccionante y particulas
cataliticas sd¢lidas, se deben considerar otros factores que
afectan a la rapidez de la reaccidn. A esta rapldez se le

conoce como rapidez global o total.

Dentro de los factores que se deben considerar se

encuentran:

- ReBistencia a la transferencia de masa.

~ Resistencia a la transferencia de calor o energfa.
{tante internos como externces!}

- Adsorcién de los reactivos.

- Resistencia a la reaccidn.

- Desorcién de los productos. .

- Resistencia a Ia difusion o coeficiente de difusisn. "

- Catalizador.

Estas ceonsideraciones nos dan"pie_'para%4hab15rr5deﬁilasf~<}:ﬂ

etapas elementales en las cuales se 1lleva a cabe ‘una

reaccién.
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La secuencia de etapas elementales para la conversidn de

reactivos a productos es come Sigue:

1.~ Transporte de los reactivos del flufdo global 5 la
interfase fluido-sélido (superficie externa de la
particula catalizadora).

2.~ Trapsporte de los reactivos en el interior de la
particula {si ésta es porosa)

3.- Adsorcisén de los reactivos en puntos internos de la
particula catalitica.

4.- Reaccion quimica de los reactives adsorbidos
formando productos adsorbidos (reaccién
superficialj}.

5.- Desorcion de los productos adsorbidos.

6.- Transporte de los productes de los puntos internos a
ia superficie del catalizador.

7.- Transporte de los productos de la interfase

flujdo-solido a la corriente de)l fluide giobal,

Para expresar la rapldez en términcse de propiedades
totales o glovales, ¢s necesario formular expresiones para
cada una de las etapas elementales del preocese. La rapidez de
una etapa elemental es proporcional al producto de  las
concentraciones de los reactivos que intervienen en dicha

etapa.
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En condiciones de estado estable, las velocidades de las
etapas individuales seran iguales entre ellas, Para
simplificar, se supone una etapa lentsz llamada también paso
controlante. Se dice que la raplidez gleobal de reaccidén es
igual a la rapidez del pasc controlante del proceso y que las
demis atapas son, relativeamente, muy rapidas, por lo que

egtaran en equilibrio (fisico o guimico).

3.8.1. Catalizadores

Un catalizador es una sustancia que participa en una
reaccion modificando la trayectoria de  tal forma que la
energla de activacion requerida para la reaccién es menor que

l1a de] proceso no catalizado.

La formacién de un conplejo entre el reactivo. y el
catalizadeor es una de las bases mads comunmente aceptadas para
explicar la catalisis. Por ejemplo, supéngase que la reaccion

total



astid catalizada por medlio de dos centros actives, ¢ puntos

cataliticos, !’ y X_. que foraan complejos con A 'y B.  En

2
forma general, el proceso puede escribirse como.

1:’ ‘\'* )(1 AO(I
2-B+ X BX,
3= AX B = G X+ X

Nétese que, mientras que xl 1’ xz se pueden combinar ¥y
regenerar varias veces, no se puede decir por ello que su
capacidad catalitica o su nimeroc permanecen sienpre
sonstantes. Por ejemplo, pueden intervenir venenss qua
eliminan lentamente del sistema a X‘ v/0 Xz, disminuyendo la
actividad catalitica.

Una cantidad de c¢atalizador relativamente pequefia puede
causar la conversioen 4e una gran cantidad de reactiveo. Sin
embargo, no significa que la concentracidn del catalizador no
sea {mportante.

En algunos procesos de fermentacidn la presencia de
microorganismos i1ncrementa la rapidez de la reacciorn, sin
embargo se les considera como un reactivo ¥ Ho <¢oOpo  Un
catalizador, va que estos wmicroorganismos se inactivan

irreversiblemente durante l!a reaccjion.
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CAPITULO 4

Cuanto mas alto estemos sttuades,

mas humildes debemes ser.

Cicerén,



Capitulo 4

PARAMETROS CINETICOS DE LA HIDROLISIS DEL BAGAZO

De acuerdo a lo mencionado hasta aqul, en el presente
capltulo obtendremos los parametros cineticos a partir de
datos reportados en la bibliografia, tomando en cuenta las
restricclones y las caracteristicas de dichos procesos. Los
parametros que se obtengan de este analisis serviran para el
disefo de los reactores.

Los estudios ilevados a nivel de laboratorice, consideran
condiciones optimas de las materias primas requeridas para
obtener los mejores resultados de los productos deseados, lo
que con frecuencia, y por problemas esencialmente ecénonicos
son dificlles de mantener £n un proceso industrial, aun asi,
los valores cottenidos en =] labecratoric son valideos para su
aplicaci¢n {ndustrial. si se hacen las cong ideraciones

adecuadas.
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4.1, Consideraciones referentes al proceso de sacarificacion.

Debido a que los datos que se reportan en éste capitulo,
son los obtenlidos con las condiciones experimentales <¢ptimas,
es necesario hacer algunas consideraciones acerca de ellos ¥
que se justiffcaran en capitulos subsecuentes.

Refiriéndonos a los rendimientos reportados, se ha hecho
una costumbre, en los trabajos de sacarificacien, expresar
los rendimientos de azucar obtenido a partir de 100 gramos de
material celulésico, en lugar de wutilizar los rendimientos
estequiométricos.

Esto es convenisnte por deos razones;, simplifica les
calculos, y el valor se obtiene directamente por el nétods
analitico descrito por Saeman en sus trabajos de Cinética de
Sacarificacioen de la madera. (1)

Los trabajos realizados por Singh, et. al.{13) en cuyos
resultados nos basaremos para nuestro propio analisis.
reportan los rendimientos de glucosa, furfural, v xilosa en
base de g de producto/100g de pesc de bagazo de cala seco.

El polisacarido no hidrelizado, se expresa como gramos
de azucar potencialmente obtenible., por cada 100 gr. de
‘material infcial. Esto es, la cantidad de celulosa presente

.se expresa en terminoes de azucar potencialmente reducible, vy

de esta forma se indica la composicidn del bagazo. (1)
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Al disminuir el tamafo de particuia, la cristalinidad de
ia celulosa disninuye, 1los materialeg celuylesicor se
deslignifican mas facilments y se dispone de mras 4area de
contacte, estos factores incrementan la hidrolisis de
materiales biomasicos. Sin enbargo, cuyando se enplean
particulas mag finas de malla 20, el tamaMo de pasrticula dela
de ser un factor determinante en la rapidez de hidrolisis de
los materiales biomasicos.({l)

De acuerde con lo anterior, los datos reportados en la
bibliografia segun las condicienes de operacion seguidas por
Singh {(particulas de 495% .m), algunas de las cuales se
muestran en la Tablas 4.1, 4.2 ¥ 4.3, haten innecesarias tlas
consideracifones que se tendrian que tomar en cuenta por
efecto de los fendmencs de sransporie {difusisn),
transferencla de masa vy de calor.

A nivel industrial es dificil obtener estos tamafios de
particula, ya que la wmoliendas de materiales biomasicos
requiere mucha energia, por su propia naturaleza fibrosa,
(11) lo que incrementa 10s costas de produccion, por lo tanto
e tendra que trabajar <on particulas largas. Aungue la
hidrelisis de particulas largas, es un poco  mas compl icada
debido & los problemas de gifusien, (1) lo qua se manifiesta
a nivel industrial some una disminucidn del rendimiento.

Sin embargo, ¥ con bage en las ccns{deracionas

anteriores se puede decir qgue los parametrss cihéticos
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obtenlidos a partir de los datos repcortades por Singh, Das vy
Sharma., siguen siendo vatidos ya que las condiciones de

operaclién reportadas, son las optimas.

4.2. Datos reportados.

Los trabajos previamente realizados por Singh et. al.,
{11} mostraron que un tamafio de particula de 417-495 um y una
relacion sélldo-liquido de 1:15 condujo a los rendimientos
maximos de azucares fermentables, mediante la hidrélisis en
dos etapas con acidos diluidos.

Se utilizaron los acidos acético ¥y sulfﬂrico’ para
hidrolizar la hemicelulosa y celulosa, respectivamente. EIl
acido acéticeo. se empled como catalizador para el paso
conocido como de prehidrolisis. En el segundo paso, la
biomasa residuyal prehidrolizada obtenida después de remover
la hemicelulosa se sometio a otra hidrdélisis, esta vez con
stoa diluido.

Se realizd la prenidrelisis del bagazeo con soluciones de

acido acético a diferentes concentraciones (0.5, 0.8 vy 1%),

L]
NOTA: Las concentracicones de leos Aacidos wutilizades por

Singh, et. al., estan reportadas en % en peso.
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diferentes temperaturas 180, 200, 210 y 226>°C;;y~.diférentés )
intervalos de tlempo, .
El bagazo prehidrélizado con acido acético, se hidrolize

posteriormente con una solucidn de H SO“ al 1%, a 180, 200,

2
210 y 220 °C y diferentes intervalos de tlempo.

En el caso de la hidrolisis del bagazo con stoa al 1%,
a temperatura elevada (220°C) en un procesc de una sola
etapa, la magnitud de la hidrélisis alcanzada fue de 67.22%
{azgcares reductores totales), 73.07% (glucosa), vy 58.68%
(xilosa)., mientras que en el proceso de dos etapas, la
proporcién de hidrélisis fue de 87.94% (azucares reductores
totales), 8BS .57% {glucosa), Yy 89 .05% (xilosa}

respectivamente. {13)

4.2.1. Tablas de resultados.

En las Tablas 4.1, 4.2 v 4.3 se muestran los resultados
obtenidos en la experimentacion real{zada por Singh
Vgt‘ral. (13).

La Tabla 4.1 muestra lozs rendimientos optimos de xilosa,
glucesa vy pérdidas en pese de bagazo bajo distintas

condiciones de temperatura v concentracion as Acido acético.
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TABLA 4.1.

Hidrélisis del bagazo con dcido acélico al 0.5, 0.8, y 1.0 % a 180, 200, 210 y 220 °C

Tieapo pars que fendisfentos dptinos 1g/8 d peso de bazazo peco)
Tenperatura Concentracidn el reactor slcance Tiespo dptiso
Acldo Azéico condiclones [sotéraicas de hidrdiisis Pérdlidas Xilosa Glucosa Furfural
*C 2 ain Bin en peso
—
0.5 240 0,145 0,155 - -
18¢ 0.8 4 210 0.200 0.204 - o
1.0 195 0.215 Q.230 - - =
0.5 185 0,210 0.220 -- -
200 0.1 6.5 140 0.245 Q.244 - -
1.0 125 0.240 0.255 - -
i a.5 | 140 0.25% 0.255 | ©0.001% --
210 0.8 8.5 115 0.255 0.255 0.0015 --
1.0 95 0.260 0.260 0.0040 0.0010
3.5 125 0,290 0.248B 0.0010 -
220 0.8 3.5 95 0,280 0.264 0.0035 0.0015
1.0 80 0.285 0.258 | 0.0790 0.0085
Fubste: (134

“Integrated Process {or Production of Tyloss, Purfural, and Glutoss...*

Ind. Eng. Cles, Prod. Res. Dev., ¥ol. 23, 257-62, 1984




TABLA 42.

Readimiento de Furfural

i I gendiniento opting

Concentracidn | Temperatura | Tiempo de e Furfural |
Acido Acetico reaccioén | (&/g o4 peso !
% “C min | ge sato)

200 210 0.0795 |

0.8 210 19C 0.086¢0 i

220 165 0.0380 :

200 185 0.0585 H

1.6 210 160 1 Q.1050 :

220 140 1 o0.1050 |

TABLA 43.

Composicién del Bagazo

composicion en % i
i

’ .
Componentes ! Despuss de !
I ¢ original [ Libre de | hidrélisis con dcido '
i : extractivos | «é&ic 083y 220 € |
i Celulosa 42.5 ' 45.2 . 61.35 i
{ Heeiceliulosa : 28.5 : 30.3 . 3.86 \
T Lignina T 19.0 o 20.2 - 26.86
{ cenlzas : 4.0 N 4.2 5.93
CExtrastives ! 6.0 ! -- -

H FORAE: 1134
inteprated Process for Prodectien of Iyloss, Furfursl, and Slusose...”
i1nd. Eng. Ches. Prod. Res. Dev., vel. 23, 257-282, 1564 i




Los rendimientos de glucosa y furfural alcanzaron un
miximo a 220 °C utilizando 4acido acético al 1z.' como
catalizador. "Las condiciones optimas de selectividad para un
rend{miento maximo de x{lcsa se encontraron a la temperatura
de reaccion de 220 °C utilizando 4cido acético al 0.8%. Bajo
estas condiciones, se observd que ia pérdida en peso fue 28%,
los rendimientos de xilosa alcanzaron 26.40%. y el contenido
de glucosa fue de 0.35%. Después de 95 min. de reaccidn, bajo
estas condiciones se llegd cerca de la recuperacion

cuantitativa de 1los azucares obtenibles a partir de

nemicelulosa. ""(13)

Como se puede observar en la Tabla 4.1, la xilosa
formada no mostré descomposicien a 180 °c enpleando
cualquiera de las concentraclones de acido acético. Se
encontrd que la degradacién de x{losa =5 mayoer al incrementar
la temperatura y la concentracién de 4acido. La Tabla 4.2
muestra la formacion de furfural a partir de bagazo,
empleando acldo acético como catalizador de 1la hidrélisis.
Los rendimientos de furfural aumentaron con el incremento en
la temperatura de reaccidn y la concentracién de acido
acético. La Tabla 4.3 muestra }a zompoBicisn del bagazc antes
y después de la hidrélisis con 4Acido acetico al 0.8%. 3e
puede ver que e] porcentaje de celuiosa aumenta a 61.35%

después de remover la hemicelulosa del bagazo.
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4.2.2. Oraficas.

Los resultados obtenidos y reportados en las Tablas
antes mencionadas, se muestran graficamente en las Flguras
4.1 a 4.9, Las Flguras 4.1, 4.3 y 4.6 muestran las perdidas’
en peso de bagazo, observado como un resultade de la
hidrélisis de acido acético con respecto al tiempo.

Un inecremento por arriba del 25% en las peérdidas en peso
significa que la hidrelisis de celulosa es busna. Sin
embargo, esto demuestra que aumentando la concentracién de
acido acético en la reaccion de hidrslisis podria afectar las

condiciones de selectividad de la reaccioén.

FIGURA 4.1.

Pérdidas totales en peso de bagazo
conc. ac. acético, 0.5% ; relacion sol:llg, 1:15
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FIGURA 4.2.
Produccion de xilosa a partir de bagazo
conc. ac. acético, 0.5% ; relacion sol:liq, 1:15
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FIGURA 4.3.

Pérdidas totales en pesc de bagazo
copc. ac. acetico, 0.8% ; relacion sol:lig, 1:15
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FIGURA 4.4.

Produccion de azacares reductores
cone. ac, acético, 0.8% ; relacion sol:lg, 1:15
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FIGURA 4.5.
Produccion de xilosa a partir de bagazo
conc. ac. aceétlico, 0.8% ; relacion sol:liq, [:15
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FIGURA 4.6.
Pérdidas totales en peso de bagazo
conc. ac. acético, 1.0% ; relacion sél:lig, 1:15
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FIGURA 4.7.
Produccién de xilosa a partir de bagazo
conc. ac. acelico, 1.0% ; relacion sol:liq, 1:15°
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FIGURA 4.8.

Pérdidas totalex en peso de bagazo
conc. H2S504, {.0 % ; relacion scl:lig, 1:15
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FIGURA 4.9.
Produccion de aztcares reductores a partir de
H bagazo conc. H2304, 1.0% ;relacion sol:liq., 1:15
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Ya que el propésito es hidrelizar selectivamente la
hemicelulosa, se determiné 1la concentracién de xilosa a
diferentes tiempos y a diferentes concentraciones de acido
acético. Los resultados se muestran en las Figuras 4.2, 4.4,
4.5y 4.7,

La Figura 4.8 muestra las pérdidas en pesc, que se
observaron como resultado de la hidrélisis con H,S0, al 17 a
180, 200, 210 y 220 °c.

Las nmadximas pérdidas en pesc se observaron a 220 °c
después de 15 min, Las pérdidas en peso fueron constantes
después de este tiempo a 220 °c . En el lapso de 1 hora se
observa casi 1; misma pérdida en peso (62.5%) a todas las

temperaturas de trabajo. Los rendimientos de azucares

o

reductores (glucosa) aumentaron a un maximo (61.3%) a 220 C

después de 10.5 min.

4.3 Ecuaclén de rapidez para reacclones consecutivas de 187

orden

Las reacciones consecutivas que obedecen a una cinética

de primer orden puede representarse como:
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A : B—* C
Para 1a primera reaccisn tenemos ..

dlA)

at - k{[A] . ’ : (A1)

Integrando obtenemos

. -k 1
{A] = [Ac] @ ' S C (4.2}

Para la especie B

d(B) _
—at 7 KM -k
ok

Je ok (Aele ook gB) (4.31

La solucidn de esta ecuacién es:

(4.4}

ft) se procede ..

de manera similar; el reésultado.
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1 ) Tkt : 7
@ st (ke ok e T Al (as)

La forma de la curva de la ecuacién para B depende de
los valores relativos de las concentraciones iniciales de las
especies Ay B,

El tlempo correspondiente a2 la maxima concentracidén. de
la especie B se encuentra obteniendo el maximo de la ecuacién

(4.4). El resultado es:

1 [ k2 {8:] ko (8] ]
b XK, l“l- X, 1+ &3 ‘W\T)} -'”"_6)

Se utilizara una técnica de estimacién rapida 'y un
método preciso para manejar sistemas como los descritos aqul.
La aproximacidén esta basada en la ecuacién (4.6) y hace uso
del hecho que el tiempo al cual se alcanza la maxima
concentracién del Intermedfario B, es funcién sélo de las dos
constantes de velocidad (k‘ ¥ kz) y las concentraciones
iniclales ([Ao] ¥ (Be]). Para el caso donde B no esta
presente al inicio de la reaccidén, las ecuaciones (4.6 y 4.4)

se simplifican como:

1

1Lmnx = Ro1

In K {4.7)
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- max - ’.
Py ) = ThaT * (e.8)
donde
Z,. . €5 la concentracisn relativa mixima Bmax/A
k. R T A
K = 3 ’ cta.9)

1

Con la combinacion de estas relaciones y de posteriores

manipulaciones algebraicas obtenemos

B K714

- max - SRR -
(Eomax ) = TheT™ = ¥ A0l

4.6, Parametros cinéticos obtenidos

En la Fig. 4.10 esta representada la ecuacien 4.8, en la
que ge aprecia el efecto de la relacien kzlk‘ ‘ecyacisn 4.9y,
A menor valor de ¥ 1a curva de la funcién se vuelve mas

pronunciada y aumenta &1 maximo.

sS4 el wvalor de L L determina zon suficiente

precisién, las ecuaciones (4.1!9: vy (4.7 se pueden emplear
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TABLA 4.4.

Yalores de K y K*(K/1~-K)
Influencia de K sobre ZBmax
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FIGURA 4.10.
INFLUENCIA DE K SOBRE 2Bmax
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para calcular K y k’ respectivamente. Para que se obtengan
mejores resultados de esta aproximacién, es necesario que se
determine con exactitud la conzentracisn maxima de la especie
intermediaria B y el tiempo en el que alcanza ese valor

maximo.

Los datos reportados en la tabla (4.3) permiten conocer
la composicién del bagazo. La densidad relativa del bagazo es
de 0.07 g/ml (40), la relacioén soélido:liquido es de t:1%, con
estos datos ge calcula la concentracion tnizial de
Hemicelulosa y Celulosa ([Ae)); vy a partir .de 1os
rendimientos reportados en la tabla (4.1) es posible calcular
el valor [B]ma’ ¥y por lo tanto el vaior de ano*, para cada

una de las condiciones que reportarén Singh, et. al.

Mediante iteratcicnes sucesivas se cbtienzn ics  valores
para K, los que se utilizaran postericrmente para obtener k
y kz. estos resultados se muestran en la Tabla 4.5, para las

dos etapas de hidrédlisis

Una vez calculadoz los valores de K para aiferentes

temparaturas v concentrasiones, es posible evaluar lafenergia'

[e N

e activacidn (Ea) vy e}l factor de

forma lineal:

78




TABLA 45.

YVALORES DE K, k1 y k2 PARA LAS DIFERENTES CONCENTRACIONES ¥ TEMPERATURAS EMPLEADAS

Acido

O =0>»

06 ~dmo >

H2804

{Blmax k/(1-K)

Gor pemtura|-cce-e- tiempo K K k1 k2

% °C [A0) min min-1 min-1
180 0.511228 240 0.4717 0.511228 5,9261E-03 2.79561-03
2.5 200 0.725%14 185 0.1405 0.725614 1.2344E-02 1.7337E-03
210 0.841052 140 £.0570 0.841052 2.1702E-02 1.2364£-03
220 0.8179%4 125 0.0704 0.817964 2.2837E-02 1.6075E-03
160 L 0.672842 210 0.1952 0.672842 9.6667F-03 1.88698-03
0.8 200 0.804771 140 0.0787 0.804771 1.9707E-02 1.5514E-03
S 210 0.841052 118 0.0570 0.841052 2.64208-02 1.50526-03
220 0.870736 95 0.0418 0.870736 3.4885E-02 1.45708-03
180 0.75659% 195 0.1121 0.758595 1.2639E-02 1.41698-03
£.0 200 0.841052 125 0.0570 0.841052 2.4306E-02 1.38488-03
210 0.857543 9% 0.0483 0.857543 3.35268-02 1.61771-03
220 © o 0.850947 80 0.0517 9,850947 J,90578-02 2.01768-03
1.0 220 l 0.995294 10.5 0.0006 0.995294 7.00668-01 §.49268-04

|




TABLA 46

ENERGIAS DE ACTIVACION (Ea) y FACTORES DE FRECUENCIA (A} ENCONTRADOS A PARTIR
DE LOS VALORES DE k1 OBTENIDOS EN LA TABLA 4.5

InConc.{ In k! | Imkc | n | /T | 1ln A |- -----

1
: f 0.5 5.92610-03 | =0.693} | -5.1284
: 453 l 0.8 9.66670-03| -0.2231 | -4.6391 |-4.36149 | 1.085] 2.2075
o R 1.26356-02 | 0.0000 | -4.3710
! , 0.5 1.0 ] -0.6931 | -4.3946
! 473 ! 9.8 1.9%071-02] -0.2231 | -3.9268 |-3.713¢0 | 0.980 | 2.1142
i 1 2.4360-02| 00000 | -3.7170 10.1503 | -6573.410 | 25600.342 | 13061.368
: 0.% 2.70-02 | -0.6931 | -3.8304
483 j 0.8 ' rea1-02| -0.2231 | -3.6336 |-3,43801 | 0.595 | 2.0704
1 . 3.3581-02] 0.0000 | -3.3954
0.5 T a0z | -0.6931 | -3.779
493 0.6 | 3.48851.02{ -0.223t | -3.3557 |-1.21679 | 0.794| 2.0284
- 1 | 29057021 0.0000 | -3.2427




TABLA 4.7

ENERGIAS DE ACTIVACION (Ea) y FACTORES DE FRECUENCIA (A) ENCONTRADOS A PARTIR

DE LOS VALORES DE k2 OBTENIDOS.EN LA TABLA 4.5

r - r
! !
, Tempemtura [ Conc. % k2 in Conc.] in k2 ' 1n ke n /T In A |- A Ea
i K Ac. Acetico | | *10*3 cal/mol
j 0.5 2.79568-01{ ~0.6931 | -5.8797
453 0.8 1.8863E-031 -0.2231 | -6.2728 | -6.5299 { -0.958 2.2075

1.6169E-03) 0.0000 | -6.5593

0.5 i 1.73376-03 7 ~0.6931 | -6.3575
473 0.3 1.55146-03: ~0.2231 | ~6.46B86 | -6.5643 | -0.311 2.1142
1 H 1.3848E-00] 0.0000 | -6.5822 -4.004 -1165.625 +  1.828-02 2316.097
0.5 LZWAE-03] -0.6931 | -6.6956
483 0.8 1.5052E-03 -0.2231 { -6.4988 | ~6.4204 0.393 2.0704
1 1.61776-03) G.0000 | -6.4267
0. I 1.60756-03{ -0.6921 | -6.4331
¢ i 1.45708-03! -0.223) | ~6.5314 | -6.3153 0.248 2.0284

493 )

®

2.01766-03] ©.0000 | -6.2058
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Ea 1 (4.11)

Ink = 1In A - B T

Los resultados se muestran en las Tablas 4.6 y 4.7, y .las

graficas en las Figs. 4.11 y 4.12 respectivamente.

4.4,1. Algoritmo de calculo para la obtencién de

K, k‘ vy kr

A continuacién se muestra, con un ejemplo como se

obtienen K, k‘ y kf

El valor de [Ac] se calcula de la siguiente manera:

1 g de bagazo

15 g de solucioén acuosa de ac. aceético al 0.8 %

En la solucidn acuosa se considera para fines practicos
la densidad del agua Py o° ! g/ml y la de! bagazo
2z

P = 0.07 g/ml.

bag
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Para cada gramo iniclal de bagazo se tiene:

Para la Hemicelulosa.

- m ., = -———I:l
P = - A v 5
vu:'zcn_;\zvu= Vuzo * vbog
Vnzo = 15 ml
Vbag =18/ 0.07 ;/ml = 14,285 ml

V“ = 29.285 ml

En cada gramo de bagazc inicial, segun la tabla 4.3,
tienen 0.3032 g de hemicelulosa por lo que el valor de

para la hemicelulosa es:

{Ac] = 0.3032 g / 29.285 ml = 0.01035 g/nml

Para la Celulosa.

El calculs de [Ao] para la celulosas =5 simijar.

1 g de bagazo

15 g de solucisén acussa de HZSO‘ al 1.0 %

se

fAe)
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Vio = 15l

2 . :
Vhﬂg = 14.285 ml * 0.736 = 10.§;47M¥
¥, = 25.514 ml

{Ao] = 0.4521 g / 25.514 ml = 0.01772 g/ml

El calculo de 2, max 5€ Obtiene de la siguiente manera:

Para Hemicelulgsa.

bebido a que se considera o constante, el volumen

permanece constante, por lo que:

[B]__ = 0.155 g / 29.285 m! = §.293 *10° g/ml. "
2y * (BI_ 7 [Ae] = 0.5114.

Los demas valores de [ﬁqux/[Ao] 59 reportan en la Tabla 4.5

Para Celulosa,
= - £ 2. 5
[B] = 0.45 g / 25.514 ml = 1.764.%-10"% g/m}

: anm' = [B]mm‘ / [A2] = 0.995
El valor de K gse puede obtener por prueba y error,

dando incrementos pequefos en la vecindad del! punto de
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solucién, une manera sencilla de resolverlo es . usando una
hoja electrénica de calculo.
2, 1 - -
A 180 C ¥y en acido acer.:zo al 0.5%, el valor de znmcx

es 0.5112 a un tiempe de 240 wmir.
Suponiende X = 0.4717

sustituyendolo en la ecuacién (4.10)

K/11-K) (0. 4737/11-0. 47478
K = 0.4717
K/t1-K) ©. 8991
= Q,4717
K=K

H

0.5112 = Z' {calculado)
max

comparando este valor calculado contra el obtenido

experimentalmente ‘ano‘= 7.5112) se acepta el valor de . K

como el correcto para esta corrida.
K = 0.4717

Despejando V.1 de la ecuacioén {4.7) se obtiene:

- 1
k‘-( =T in K )/tmM
si = 240 min.
T
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al sustitulr valores se obtiene que:

. ¢ W--ln (0.4717)) / 240 min

k, = 1.422 / 240 min -
k, '5.9261 ¥

9) Be tiene:

k. ='0.4717 (°5.9261* 107> min~})

. 2,7956 * 10°° min~

x
[0}

de esta manera se obtienaen los datos reportados en la Tabla
4.5. Los resultados de las Tablas 4.6 y 4.7 se obtienen al
realizar las operaciones indicades y efectuar una regresien
lineal de 125 dates que se tienen. Con los datos reportados
en @l presente capitula se ha obtenido la  informacién
necesaria para aplicarla en el dimensicnamiente de los

reactores, lo que se efectuara en los siguientes capitulos.
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CAPITULO 8§

Muchag ueces ms he arrepentido de
haber hablade; de habsr cal lado,
nunca.

Menandro,



Capitulo 5

SELECCION DEL PROCESO Y ANALISIS DE REACTCRES

En este capltulo se hara una tbreve descripcion del
procesa selecciocnado, y de algunas caracteristicas de los
reactores.

Los procescs mencionados con anterioridad no son
tecnelégica o econdmicanentes =eficientes por st scleos, por lo
que se deben aprovechar la selectividad vy los altos
rendimientos de un procesc en deos etapas, Yy combinarlo con el
bajo consumo de acido, que se emplea en la hidrélisls con
dcido diluideo, lo que ademas nos da la ventaja de que no hay
necesidad de recuperar dicho acido.

Se ha seleccionadn y se tomaran come referencia los
trabajos realizados por Singh, Dass y Sharma (11, 12, 113},
donde proponen un proceso de nidrelisis en deos etapas

empleando acldo acético v sulfurico diluidos. los c¢uales
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producen xilosa y glucoea -- en la primera y segunda etapa
respactivamente -- con rendimientos superiores aji 80% en un
corto lapso de tiempo.

El procesoc que Singh et al. proponen, €5 un proceso
intermitente de dos etapas, siendo la primera de
prehidrélisis. El reactor se carga con bagazo v acido acetico
de concentracién 0.8% en una relacidn solido:liquido 1:15
después de lo cual el bagazo se filtra, se lava y se seca
para procesarjo en la segunda etapa, en la que el reactor se
Juelve a carger, esta vez con el bagazo prehidroélizado vy
HzSO‘ al 1% con upa relacidn ssdlido:liquido de 1:15.

En el opresente trabajo se pretenden hacer las
modificaclones necesarias para disefar un proceso que se
realice en forma continua y sea factible de industrializar.
Por ahora s¢lo describiremos el proceso y diagrama de bloques

empleados por Singh, et. al.

S.1 Descripcioén del proceso y esquema de bloques,

El bagazo se mezcla con el Acido acetico de
concentraclon 0.8% en una relacion sélido:rliquido 1:15, esta
mezcla se envia al reactor, en el que permanecerid bajo las

sigulentes condiciones:
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tiempo de residencia 95 minutos

terperatura 220 °c

en este reactor se hidroliza la hemicelulosa, y corresponde a
la primera etapa., Se obtiene xilosa principlamente y una
minima cantidad de glucosa.

La mezcla de reaccion pasa 2 una etapa de filtracion
donde se geparan los sélidos del fluido. El filtrado obtenido
puede emplearse para la produccléon de furfural, esto se logra
sl se continua la reaccidn durante 70 minutos, bajo las
mismas condiciones de operacisdn de la etapa anterjor,

El residuo s¢lido se mezcla con acido sulfurico al 1,0R%
con una relacion solido:liquido 1:15, se¢ envian al segundo

reactor el que debe operar a las sigulentes condiciones:

tienpo de residencia 10.5 minutos

temperatura 220 °c

en las que se llevara a cabe la hidrolisis de la celulesa
(segunda etapa del proceso).

Posteriormente se requiere una nueva etapa de filtracioén
para separar los azucares obtenidos (principalmente glucosa),
de los sélidos ricos en lignina. El filtrado obtenido es
susceptible de una fermentaci¢en posterior, para la obtencidén

de etanol u otros productos d= mayor valor agregado, y los
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sélidos obtenidos también pueden procesarse para obtener
fenol, compuestos arcopiticos ¢ bien para hacer briquetas Yy

emplearse como combustible.

El sigulente esquema de bloques (FIG. 5.1) nos nuestra

lo anteriormente mencionado.
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5.2. Reactores,

Los reactores son equipos de proceso donde se llevan a
cabo las reacciones quimicas de transformacién. Se pueden
clasificar desde dlferentes puntos de vista: de acuerdo a sus

fases, en relaclién a su geonetria y de acuerdo con su tipo de

operacisn,

De acuerdo a sus fases se clasifican en:

~ Homogéneos.

~ Heterogéneos.

En .relacien a su geometria se clasifican.como:

~ Tanque agitado.

~ Tubulares.

y de acuerdo a su tipo de operacion en:

- Continuos o régimen permanente.

- Intermitenzes, ""Batch™ o por lotes.

- Semicontinuos: Con entrada v/¢ salida
Régimen no permanente

. Acumulacién = 0
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5.2;1.—Descr1pélﬂn'ﬁe reactores.
a) Reactores Homogéneos y Heterogéneos.

Esta clasificacién tiene importancia porque afecta al
nimero y las etapas de transferenci{a de masa Y energia que
dében incluirse en el problems de disefo.

Los reactores homogéneos son aquellos en [os Qque tanto
los reactlives como los productos se encuentran en la misma
fase, por lo que se eliminan los problemas que presentan las
resistenclas a fa transferencia de masa.

Los reactores heterogéneos en su mayoria son cataliticos
donde tanto los reactivos como los productos estan en fase
fluida y el catalizador es un solido por lo que las etapas de

transfercncia de masa y energla adquieren gran importancia.
b) Reactores de ltanqgue agltado y Lubulares.

La clasificacion de acuerde a su peometria toma -=n
cuenta la velocidad de flujc, la fase en ls Que .se lieva a
cabo la regc;icn. condiciones de operacisn, etc.

LOS reactores éé tanque <on agitaciofi soh -recipientes en
1oe que existe uniformidad de propiedaces, es decir tienen un
buen nezclado y las propiedades ade la mezcla reaccionante son

lag mismas en cualguier lugar del reactor.
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Los reactores de flujo tapén o ideales de flujo tubular,
presentan la caracteristica de que no existe mezclade en la
direccién del flujo. En este caso, la masa reaccionante
consiste de elementos de flujo que son independientes entre
si, teniendo cada uno diferente composicién, temperatura,

etc., a lo largo del reactor.
c) Reactores de acuerdo a su tipo de operaciédn,

Los reactores por lotes ¢ intermitentes se caracterizan
por la varlacién en el grado de reaccisn y en las propiedades
de la mezcla reaccionante con el transcursoc del tiempo.

En los reactores de flujo continuc el grado de
varificacién de la reaccién puede cambiar con respects a la

posicisn @n el reactor, pero no en funcién del tiempo.

§5.2.2. Caracter:isticas que se deben tomar en cuenta para

disetiar un reactor gquimico,

Las primeras decisiones que se aspen topar

se refieren a la seleccion del tipo de reactor v el netode de

operacion. Existen algunas relaciones generales entre- la
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hathfalézé'flsiéé de la mezcla - reaccionante y el tipo de
reactor que se utiliza en la practica. Los requerimientos de
transferencia de calor pueden afectar tanto a la forma como
al tipo de reactor. Algunas veces es aconsejable wusar un
reactor homogéneo de tipo tanque, pero la presioén de
operacion es tan alta que no es factible en la practica
construir recipientes de diametro muy grande. Se debe tomar
en cuenta tanto la naturaleza de los reactantes como la de
los productos, condiciones de operaci®sn, taracteristicas de
los equipos, etc.

El siguiente paso para el disefio de un reactor <consiste
en evaluar el funcicnamiento del reactor, esto es, su tamalo;
las composiciones dentro del reactor, de las corrientes de
alimentacicén y de salida, as! como sus velocidades de fiulc
(o bien la carga iniclal para un reactor por lotes) y las
condiciones de operacien requeridas (temperatura v presient.
Todos estos suelen ser datos disponibles de la
experimentacisn en iaboratorio ¥ algunas veces de planta
piloto. Esta informaciédn, Jjunto con la produgtividad
requerida para el producte deseado, constituyen las
condiciones de disefio,

Para seleccionar el reactor se debe tomar en cuenta las
utilidades financieras, grado de segurisad v factores

ambientales,
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5.3, Analisis del Reactor Tubular.

Se eligis¢ evaluar reactores de flujo tapén ya que se
sabe que cuando la conversion es lgual o mayor de 70%, el
volumen que se requiere para un reactor de tanque con
agftacidn es mas del doble que para uno de flujo tubular.
Ademis la selectividad tambien puede ser di{ferente para los
reactores de tanque con agitacién y de flujo tubular. Se ha
demostrado (39} que, dependiendo de la cinética y de la
naturaleza de las reaccliones mGltiples, s selectlividad
obtenlda en un reactor de tanque con agitacisdn, puede ser
inferior, igual o superior a le de un reactor de f{flujo
tubular. Para una reacclien consecutiva de primer orden la
selectividad es mayor a cualquier conversion en un reactor de

flujo tubular que en uno de tanque con agitacidén (20},

Las reacclones anallzadas que se llevan a cabo en cada

uno de los reactores son:

K

k

1)-Hemicelulosa CRlloSa i Furfural

) Sk i k
2} Celulosa ——L ., Glucesa ——32— 5 HNF
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Esquenaticamente se pueden representar ambas reacciones como:

13 k
A - + B — C
t=0 [Ao] 0 0
tet [A) [§:)] [C)

donde:

({Ac] es la concentracidn inicial de A

(Al = [As] - [Ac] X

(AL,

{Ao] “

- X {(5.2)

S8 - x (5.3

donde:

XA eE la conversién de A

xa es la conversién de B

1 - X ©{5.1).-
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y definfimes a XA como:

X = LAs] - LA} (5.2)
fAe]

xA es adimenslonal y esta acotado entre 0 vy 1

Las ecuaciones de veloclidad gquedan definldas en funcién de:

a} La concentracion.

diAl

r, = - —gF =. k1Al ) (5-$>
r, = %_a KoOAL- K, 81 | (5.6)
ro = -—-‘%?—s k, 18 (5.7)
) La conversidn,
r,os - ALk e aexy) S (5.8)
r, = _E.é_;'_l_ =k [Ao] (1K) = k, [Ae] (X,~X) (5.93
r = —qé—tc-]— =k, Aol (X X, o ' S (s.101
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Integrando las ecuacicnes (5.5), 15‘6) ¥ (5.7}, obtenermos :

-kt
{A] = (A2} o
-~k e :
R ERENEY
[Ae] . Kt ikt e :

-kt -k .t
{cy _ 1 5 2
m,[1-m[kzo -k, o ]] (.13

Combinande las ecuaciones (S5.1) v (5.$1): ({5.2) vy (5.12):

(5.3} y (5.13} obtenemos las siguientes relaciones:

. -kt
1 - xA - e * (5.4}
k‘ "'k‘t -kzt
X, o~ %, = T_TT—( e - e ) (5.15)
z 1
-kt ~k.t
N 1 1 z
Xn = 1 - —k-—z—-:—-ﬁ-:-- (kz e - )’.1 e ] (5.16)
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Despejando XA de la ecuacidén (5.14}

-kt . _ .
XA =1 - e (5.17)

¥y de la ecuacién (5.16) conocemos que x_ es:

A partir de estas ecuacicnes y conociendo los valores de
k‘ ¥y kz para cada una de las dos reacciones hemos obtenido
"los valores que se reportan en las Tablas S5.1. y 5.2. para
Hemicelulosa y Celulosa respectivamente, las graficas de
concentracidn relativa y velocidad contra tiempo
correspondientes a cada una de estas tablas se muestran en

las Figs. 5.2.. 5.3., 5.4, y 5.5,

5.3.1. Balance de Haterla.

El principio de conservacién para cualquier reactor
exige que la masa de ia especie ¢ en un elemento de volumen

del reactor AV, obedezca el siguiente enunciado:
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TABLA 5.1.

VALORES DE CONCENTRACION RELATIVA Y VELOCIDAD DE REACCION DE HEMICELULOSA

EN FUNCION DEL TIEMPO

t [A)/[[Ao] | [B}[Ao] | [CVlA0L) Xa Xb ra b rc

0 1.00008+00 0.00002:0 0. 0000800 0.00000+00 0.00008+00 3.61160-04 3.61168-04 0.00000+00
9.5 1.1791E-01 2.80048-01 2,0502£-03 2.82098-08 2.05028-03 2.59281-04 2.55064-04 4,22428-06

19 $.15408-0t 4.77231-01 7.3715E-63 #.84608-0L 7.37158-03 1.86148-04 1. 78948-04 7.19671-06
28.5 3.70012-01 &.15000-01 1.4968E-02 6.2999-0) 1.49681-02 1.33634-04 1.Z436E-04 9.27691-06

38 2.6563E-01 | 7.18178-01 2.420HE-02 1.34371-01 2.42018-02 9.59371-05 8.52258-05 1.07128-05
41.5 1.5070L-01 | 7.24798-01 3.45081-02 8.09300-01 3.45008-02 6.88741-05 5. 1187265 1.16878-05

s? 13691E-00 | 8.17540-01 4.55458-02 8.63098-0! 4.55491-02 4.98461-05 3.71148-05 1.23328-05
66.5 9 87102 6 .4484E-01 5.70681-02 9.0171L-01 5.70688-02 3.54981-05 2.27578-05 1.2741-05

% 1.0%1E-02 8.60568-01 6.8660E-02 9.29441-01 6.8280F-02 2.5484%-05 1.25038-05 1.298)3-05
85.§ 5.06571-02 8.68451-01 8.0854£-02 9.494E-01 8.08548-02 1.82950-05 5.1348E-06 1310805 |

9% 3.637T-02 8.70748-01 9.28971-02 9.63631-00 9.28972-02 1,31341-05 -1.3784E-20 1. 31U1-05
100 3 05466-02 8.70221-01 9.9239i-02 9.69451-01 9.92398-02 1.10328-05 -2.09448-06 1.31278-05
i 9.33078-04 1.7881E-01 2.20268-0) 5.9%07-01 1.20268-03 3.3691-07 -1.14118-05 1. 17488-05
00 2.05028-05 6.74038-01 3.25941-01 9.99971-01 3.25%1-01 1.0284E-08 -1.01578-05 1.01678-05
400 8.70628-07 5.82662-0t 4.17231-01 1.00000+00 4.17338-03 32444010 -B.76881-06 8.7809.0-06
500 2.65541-08 ¢ $.03%671-01 4,9%633E-01 1.00600+00 4. 96338-01 9.60488-12 -7.59741-06 7.59741-06
K e.lZJSIJDr 4.35388-04 5.64621-0] 1.00000+00 5.6462E-01 2.9339E-13 -6.56731-06 6.56738-06
00 248041-1 3.26358-01 §.2365E-01 1.00000+00 6.23658-01 8.9620-15 -5.67698-06 5.67698-06

CONSTANTES CINETICAS: CONCENTRACION INICIAL:
kil = J.48858-02  (mln. *-1)

k2 = 1.45708-03  (min. *-1} {A0)= 0,010352880 (g / ml)
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FIGURA 5.2.
Comportamients de la concentracidon relativa de
la Hemiceluloss vs tiempo.
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TABLA 5.2.

VALORES DE CONCENTRACION RELATIVA Y VELOCIDAD DE REACCION DE CELULOSA

EN FUNCION DEL TIEMPO

t [AY{Ao}l | [BM[Ao] | [Cl{Ao] Xa Xb ra b rc
¢ 1. 00008+ 00 0. 0008+ 0 0000E+00 0.0000E+00 0.00008:00 {,24161-02 1.24161-02 0. 0000800
1.05 4.79168-01 9. 20691-01 1. 3775804 5.20828-01 1.37758-04 5. 94958-03 5.04532-03 A, 14538-06
2.1 2.29%18-01 1.69941-01 4. 49328-04 1.7039E-01 4,49328-04 2.85081-03 2.8447E-03 6.12961-06
3.13% §.10028-01 8.089138-01 §, 44068-04 0.08994E-01 8, 44065-04 §.35608-03 1, 359CE-03 7.07851-06
4.2 5 27208-02 9.4500E-01 1 27858-03 §.4726%-01 1.27852-03 6.54581-04 6.4705E-04 7.53131-06
5.25 2.52621-02 9.73016-01 1.73191-03 9.2474F-M 1.73192-03 3.13660-04 3.05911-04 7. 74628-06
6.3 1.21051-02 3.85708-01 1 15438-03 9.876-01 2.19431-03 1,50308-04 1. 62450 -04 1.84T-06
[ 7.3% 5.80041-03 9.15A1-01 | 2.66081-03 §.94208-01 2.66061-03 7.20188-05 6.41250-05 7.89381-06
8.4 2.77941-03 9.5+09E-04 3.12938-03 9.97228-¢1 3,1293E-03 3.45031-05 2.65958-05 7.91418-06
3.48 1 J81-03 9.95078-01 3.50851-03 9.98671-01 1.59851-03 1.653%1-05 8.61428-06 7. R2181-06
10.5 §.381BL-04 §.95298-01 4.06792-01 $.9336%-01 4.06791-03 7.90371-06 -3.39278-19 1.987-06
11.55 1.05808-04 9.9516K-01 & 5IT4E-03 9.99698-01 4.5374E-03 3.79661-06 -4, 1256106 1.92268-06
1.6 1. 46538 -4 9.94858-01 . 0p68K-03 9.9985E-01 5.0068E-03 1.8193E-05 b, |008F-06. 1.92011-06
13.65 7.02150-0% 9.94452-01 5.47608-03 9.9938-0 5. 4760E-03 8. 7179807 <7.0452K-06 1.91708-06
4.7 3. IGASE-05 9.94021-01 5 94S08-03 9.9%7E-01 5.9450E-03 4 171807 -7.4358E- 06 2.91%L-06
- 15.7% 1.6021-0% 9 9157801 | 6.41332-03 9.9938E-01 6.4138E-03 2.00171-07 1. 7098106 7.91001-06
P 16.8 T.72528-06 3.93118-01 6. 8824E-03 9.9393E-01 5.BB24£-03 9.58178-08 =7.B104R-00 7.90631-06
i 17.85 ¢ 3.70176-06 ; 9 92658-01 7.35678-03 1.0000E+0Q 7.3507E-03 4,59611-08 -7.85668-06 1. 90268-06
{ 18.9] | 1138E-06 | 9.9218L-01 1.6185E-03 ¢ 1. G000E+00 1.81891-03 1,20238-08 -1.87682-0b 7.B989E-06
CONSTANTES CINETICAS: CONCENTRACION INICJIAL:
k1 = T.00658-01  (min. *-1} {ao] = 0.017720569 (g / ml)

k2 = 44526E-04¢  (min. *-1})
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Velocidad de Velocidad de velocidad de Velocidad de

alimentacleén salida de ¢ produccién acumulacisdn
de « del ~ { del elemento + de ¢« en el = da i en el

elemento de de volumen elemento de elemento de
volumen volumen volumen

Los reactores de flujo tubular generalmente se operan en
estado estable, por 1o que las propledades en cualquier
posicidn son constantes con respecto al tlempo. La ecuacien
{5.18) aplicada al elemento de volumen AV, para este tipo de

operacién en estado estable se transforma en:

eci|, - oci|, ., + TEaV =0 (5.19)

tomando el limite cusndo AV —» 0, &e obtlene

gcech
d Vv

= re {5.20)
donde:

Q es el flujo volumétrico

Cu concentracion melar de la especie ¢

ri velocidad de reaccion de la especie ¢

V volumen dei reactor

51 la especie ¢« @s el reactivo A, Ci 1o definir=amos como

[A], la concentracidn molar del reactivo A, por lo que:
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G [A} =H‘

donde:

W, oes el fluje del reactivo A
Si tomamos condiciones a la entrada tehenos que:
o [A)_ =W {s.21)

donde:
NA es el flujo de alimentacisn del reactive A, el

sublndice £ indica condiclones a la entrada.

En cualquier punto a lo large del reactor donde la
conversién es XA y la velocidad de flujo corresponde a Q, la

conversidn se expresa como:

< Q Al - Q [4A]
A G':[AJE

Diferenciando la ecuacién (5.22) con respecto al volumen

del reactor y QE(AIE = W, ., que es constante.

d (OIAIL . _ o ras A
P = Dc["lz =V (5.23)
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Ahora si consideramos que la especie { de la ec. (5.20)
es e] reactivo A, esta ecuacién puede combinarse con la
ecuacisén (5.23), para obtener el balance de masa en términos

de la conversidén.

= - z - 2 (5.24)

.- - | (5.25)

donde
El subindice a se refiere a reactivos vy el

subindice r se reflere a productos.

5.4. Resultados.

Sustituyendo las ecuaciones (5.8), (5.9) y (5.10) en la
ecuacién anterior, obtendremos las ecuaciones de diselo en

funcidn de la conversion.
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X

Voot ex, : L
= o L - (5.26).
Vo DT KR TI-%y , - s e ST
X =0 = ) :
A .
B A e
et n-x;1 )-(Ak AT TR X7 - (saam
i s (-] A 2z i-] b A sl ]
X,z 0 '
A
Vo= A ;
= (5.28)
v, K TAe] (X= X1 e
XA= 4]

sin embargo es preferible emplear la ecuacion (5.24} en
forma diferencial, va que mediante €l emplec de un métede

numérico se obtiene facilmente su solucion,

El esquema de reaccion representado en la pagina $3, se
puede anallizar separadamente, considerando que se trata de

una reaccion consecutiva del tipo:
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analizando la primera reaccidn en funcién de -los reactivos vy
la segunda en funcién de los producics.r séyrébtlened las

siguientes ecuaciones.

Para la primera reaccion.

s r - (5.29)

FPara la segunda reaccién.

d X

=r T (5.30)°
a4 (VD

A estas dos dltimas ecuaciones aplicamos el método de
Runge-Kutta de 4o. Orden, partiendo del valor inicial de XA y

xa= 0, ademis sabemos que:

r =r_-r (5.31)

Los resultados obtenidos se reportan en las Tablas 5.3.

para Hemicelulosa y 5.4. para Celulosa. las graficas de
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FIGURA 5.6.

Comportamiento de la rapidez de reaccion de la
Hemicelulosa va relacion (V/WA)
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TABLA 5.3.

METODO RUNGE KUTTA 4.0 ORDEN

DIMENSIONAMIENTO DE UN REACTOR TUBULAR PARA HIDROLIZAR HEMICELULOSA

CONDICIONES A LA ENTRADA DEL INCREMENTO

CONDICIONES A LA SALIDA DEL INCREMENTO

1.3107E-05

-11695986

l0.15240069 |
. 16397255

1.3037E-05
1.2937E-05

1,2816E-05 {-9

-8.0776E-06

0.986544 |0.12888087
Q 4

40699

3274E-06 | 13766,25

|1.26B1E-05 |

.0176E-0S

14684

0.993065 |0.
0.995021

240069
0.16397255

6, 7692E-06
4.8597E-06
3.4888E-Q6
2.5046E-06
1.7981E-06

1,2816E-05
5.

|1.2681E-05 |
1.2536E-05

viw XA XB A rc b l XA i X8 » © t
A
0 0 0 !3,6116E-04 !0.0000E+00 | 3.6116E-04 |2, 9928E-04 | | 2.5506E-04 )
917.75 ]0.282000 {0.00205212 j2.5928E-04 |4.2242E-06 | 2.5506E-04 1835.5 |0. 0.00737539 {1.8614E-04 7894E-04
1835.5 {0.484606 10.00737539 ;1.8614E-04 7.1987E-06 ; 1.7894 0. 1.3363E-04 |9.276BE-06 | 1.2436E-04
2753.25 [0.629994 [0.01499411 |1.3363E-04 |9.2768E-06 | 1.2436E-04 0. 0.02420856 |9.5936E-05 |1.0712E-05 | 8.5223E-05
3671 |0.734369 |0.02420856 19.5936E-05 {1.0712E-05 | 8.5223E-05 0. 0.03451711 |6.8873E-05 | 5.7186E-05 |
4588.75 [0.809301 |0.03451711 |6.8873E-05 |1.1687E-05 | 5.7186E-05 0. 0.04556035 [4.9445E-05 3_7113E-05
5506.5 10,863095 I 4.9445E-05 {1 .2332E-05 { 3,7113E-05 0.901715 {0.05708095 [3.5497E-05
6424.25 10,901715 10.05708095 13.5497E-05 11.2741E-05 | 2.2756E~05 0.929440 :0.06889486 12.5483E-05
7342 0.068894A6 {2.5483F-05 |1 2981F-05 | 1.2503F-05 | =
8259.75 j0.949344 j0.08087062 [1.8295E-05 }1.3100E-05 | 5.1945E-06 1.3134E-0S 8213E-10
lO 963634 10.09291454 {1.3134E-05 |1.3134E-05 |-1.8213E-10 9.4290E5-06 -3.6782E-06
0 9738 6 7692806 | e 268 1E-06 |

6.2681E-06

-9.3274E-06 ;
-1.0176E-0!

-1.0738E-05

776E-06

- 738E- 12601,75 10 4 40821 11,2909E-06 11,2384E-05 {-1.1094E-05

15601.75 -17540821 |1.2909E-06_|1.2384E-05 -1.1094E-05 16519.5 [0.997434 {0.18670307 9.2673-07 1.2229E-05 |-1,1303E-05
16519.5 .18670307 {9.2673E-07 |1.22298-0S [-1.1303E-05 17437.25 10.998157 |0.19785444 |6.6531E-07 }1.2072E-0S |-1.1407E-0S |
-19785444 |6.6531E-07 |1.2072E-05 |-1.1407£-05 0.998677 [0.20886097 |4.7763E-07 [1.1914E-0S5 |-1.1436E-05

20886097 {4.7763E-07 [1.1914E-05 |-1.1436E-05 10.999050 [0.21972225 {3.4290E-07 |1.1756E-05 |-1.1413E-05

.21972225 {3.4290E-07 {1.1756E-05 |-1.1413E-05 0.999318 10.23043857 |2.4617E-07 {1.159BE-05 |-1.3352E-05

0.999318 10.23043857 |2.4617E-07 [1.1598E-05 |-1.1352E-05 0.999510 |0.24101070 |1.7673E-07 {1.1441E-05 |-1.1265E-05

. 0.999510 ;0.24101070 |1.7673E-07 ;1.1441E-05 {-1.1265E-05 0.999648 ;0.25143973 |1.2687E-07 ;1.12B6E-05 ;-1.1159E-05
22026 [0.999648 10.25143973 |1.2687E-07 |1.1286E-05 {-1.1159E-05 0.999747 10.26172699 {9.1083E-08 |1.1133E-0S {-1.1041E-05
22943.75 {0.999747 10.26172699 |9.1083E-08 !1.1133E-05 |-1.1041E-05 0.999818 10.27187397_16.5390E-08 |1.0981E-05 |-1.0915E-05
23861.5 {0.999818 [0.27187397 !6.5390E-08 !1.0981E-05 {-1.091SE-0S |~ 124779.25 {0.999870 |0.28188229 !4.6944E-08 ;1.0830E-05 {-1.0783E-05
24779.25 19 4,5944E-08 | ~05 1-1,0783E-05 | 25697 10,999906 ! 1.43.3701E-0Q8 i1.0682E-035 1-1.0648E-05
25697 |0.999306 [0.29175361 |3.3701E-08 |1.0682E-05 !-1.0648E-05 26614.75 10.999933 10.30148964 |2.4195E-08_|1.0536E-0S |-1.0511E-05
26514.75 [0.999933 [0.30148964 12.4195E-08 {1.0536E-05 1E-05 27532.5 j0.999951 {0.31109213 {1.7369E-08 {1.0391E-05 |-1.0374E-05

CONSTANTES CINETICAS CONCENTRACION INICIAL YALOR DEL INCEEMENTO CORDICIOKES INICIALES
kl= 3.48852-02 (min. *-1} {a0}= 0.0103528801 (g / =]} 912.75 (al ain/g) V/Wk = o
k2 1.4570E-03 {min. *-1) = 0



-

TABLA 5.4.

METODO RUNGE KUTTA 4.0 ORDEN

DIMENSIONAMIENTO DE UN REACTOR TUBULAR PARA HIDROLIZAR CELULOSA

A ——

CONDICIONES A LA ENTRADA DEL INCREMENTO

CONDICIONBS A LA SALIDA DEL INCREMENTO

viw XA XB m fc [ XA X8 [ rc ]
A

[ 0 0 l1.2416E-02 lo.00008+00 | 1.2416E-02 0.520835 1000013994 15.9493E-03 14, 14536-06 | _5.9452E-03
59.53 [0.520835 [0.00013994 |5.9493E-03 9452E-03 0.770400 [0.00045371 |2.8507E-03 |6.1207E-06 | 2.8446E-03
119.06_[0.770400 [0.00045371 |2.8507E-03 [6.1207E_06 | 2.8446E-03 178.59 [0.889984 |0.00085065 [1.3660E-03 3589E-03
178.59 {0.889984_|0. 00085065 |1 .3660E-03 {7.0785E-06 | 1.3589E-03 236.12 |0.947284 ]0.00128734 6. 5452E-04 6. 4699E-04
230.12 [0.947284 {0.00128734 |6.5452E-04 |7.5312E-06 | 6.4699E-04 297.65 [0.974740 |0.00174294 |3.13628-04 S88E-04
297.65_[0.074740 |0.00174294 |3.1362E-04 |7.7462E-06 | 3.0588E-04 00220750 |1.5028E-04 |7.8472E-06 | 1.4243E-04
357.18 0987896 |0.00220750 |1.5028E-04 |7.8472E-06 | 1.4243E-04 00267622 |7.2007E-05 |7.8937E-06 | 6.4114E-05
416.71 [0.994200 [0.00267622 |7.20078-05 |7.8937E-06 | 6.4114E-05 00314684 |3 4503E-05 2.6589E-05
476.24_|0.997221 0.00314684 |3.4503E-05 |7.9140E-06 | 2.6589E-05 535.77 1.65338_05 8.6111E-06
535.77 {0.998668 [0.00361823 |1.6533E-05 |7.9217E-06 | B.6111E-06 | 595.3 [0.999361 0.00408989 |7.9220E-06 1.5507E-09
595.3 [0.999361 [0.00408989 |7.9220E-06 |7.9235E-06 |-1.5507E-09 654.83 00456155 |3.7959E-06 |7.9224E-06 |-4.1265E-06
54 8 .999694 [0.00456155 {3.7959E-06 {7.9224E-06 |-4.1265E-06 714,36 10.999853 -00503310 [1.8189E-06 {7.9199E-06 010E-06
714 0.00503310 1.8189E-06 |7.9199E-06 {-6.1010E-06 773.89 £00550449 7.9168E-06 |-7.0452E-06
773.89_0.999929 [0.00550449 |8.7154E-07 |7.9168E-06 |-7.0452E-06 833.42 [0.999966 [0.00597567 7.9133E-06 |-7.4957E-06

833.42 10.999966_0,00597567 |4, 1761E-07 {7.9133E-06 |- - 7. 9097E-06 |- =
892.95 10.999983 }0.00644664 [2.0010E-07 ;7.9097E-06 |-7,7096E-06 952,48 10.999992 10.00691740 17, .9060E-06 -7,8101E-06
952.48 9. 5803E-08 |7 Q060E-06 |-7 8101F-06 1012.01 {0.999996 |0 00738793 14 .5944E-08 |7 9023F-06 |-7 BO6LE-Q6

1012.01 |0.999996 |0.00738793 |4 5944E-08 |7.9023E-06 |-7 8564E-06 107154 0,999998 10 00785824 |2,2015E-08 |7, 8986R-06 i-7 n
1 1071.54 To. 999998 l0.00785324 |2 20156-08 |7.8986E-06 |-7.8766E-06 1131.07 10.999999 |0.00832834 ,1.05498-08 |7.894BE-06 |-7,8843E-06
113107 [0.999999 |0.00832834 |1.0549E-08 |7.8948E-06 |-7.8843E-06 1190.6 [0.999999 ]0.00879820 |5.0546E-09 |7.8911E-06 |-7.8361E-06
1190.6 [0.999999 |0.00879820 |5.0S46E-09 |7.8911E-06 |-7.8861E-06 1250.13 [0.999999 |0.00926785 |2.42205-09 |7.8874E-06 |-7.8849E-06
1250.13 [0.999999 |0.00926785 |2 4220E-09 |7.8874E-06 |-7.8849E-06 1309.66 [0.999999 [0.00973727 [1.16056-09 |7.8836E-06 |-7.8825E-06
0.00973727 |1, 1605SE-09 |7.8836E-06 |-7.8825E-06 1369.19 0,01020648 |S. -10.]7.8799E-06_{-7,8793F-06
1369.19 0.01020648 |5 S608E-10 |7.87998-06 |-7.8793E-06 1428.72 0.01067546 |2,66458-10 |7, B762E-06 |-7,8759E-05

1428.72 0.01067546 12 6645E-10 |7,8762E~06 |-7, 8759E~ 4 ; 44 768E-10 17, 8724E-06 |-7.8 -~
1488.25 0.999999 ;001114421 |1.2768E-10 }7.8724E-06 ;-7.8723E-06 1547.78 10.999999 [0.01161275 [6.1178E-11 |7.8687E-06 |-7.8686E-06
1547.78 10.999999 10.01161275 J6.1178E-11 !7.8687E-06 |-7.8686E-06 1607.31 2.9314E-11 [7.B650E-06 |-7.8649E-06 |
1607.31 [0.999999 1208106 12.9314-11 17.0650E-06 178649506 1666.84 1.4046E-11 |7.B612E-06 |-7.8612E-06 |
1726.37 0.999999 10.01301702 |6.7305E-12 |7.8575E~06 |-7,8575E-06 3.2250E-12 |7 8538E-06 |-7.8538E-06 |

CONSTANTES CINETICAS CONCENTRACION INICIAL VALOR DIL [ACRDMDTO COMDICIONTS [NICIALES
K:  7.00668-01 (sin. *-) fol=  0.017720%9 (g / al) 59.53 (al ain/g) 17 ]
K= 4.49268-04 (min. *-1}

=
18 =
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rapidez de reaccign ve la relacisn (V/WA), respectivas se

muestran en las Figs., 5.6. y 5.7.

A partir de los datos reportados en las Tablas 5.3. ¥
5.4., sabemos que e} valor éptimo de la relacién (V/NA) para

Hemicelulosa y Celulosa son:

Hemicelulosa $177.5 ml min / g
Celulosa 595.3 ml min / g

De esta relaclén se puede determinar el volumen
necesaric del rgactor, de acuerdeo al flujo de alimentacidn
{H“) que se flje. En el siguiente capitule definiremos la
capacidad de la planta, en base a esta capacidad se calculara

el volumen del! reactor y sus dimensicnes.
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Capitulo 6

PROCESD PROPUESTO Y DIMENSIONAMIENTO DE REACTORES

En este capitulc se propone un proceso continuo para la
hidrolisis selectiva del bagazo de cafa, tomando como base el
diagrama de bloques presentado en el capitule anterior. Se
propone una capacidad de 15,000 ton. bagazo / aflo y con esta
base se dimensionan los reactores tubulares de las dos
etapas.

Esta capacidad reprasenta procesar de un 2 a un 17 % del
bagazo'producido en cada uno de los Ingenios de las reglones
del alto v bajo Veracruz, se ha elegidoc esta regisn poraue
cuenta con la infraestructura adecuada, las plantas
procesadoras de 4cido sulfurico se encuentran ubicadas
principalmente en esta zona, es la repidn que mayor cantidad
de cafia produce y nuele, y en consecuencia la de mayor

produccisn de bagazo
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6.1. Diagrama de flujo.

El proceso propuesto se muestra en la Flgura 6.1. y el

equipo necesario se descr.be en la Tabla 6.1.

6.2. Dimensionamiento de reactores

En funcién de la capacidad propuesta, se han calculade
las dimensiones del reactor para tres diametros diferentes,
los resultados se muestran en las Tablaes 6.2., 6.3., 6.4., ¥
6.5., también se calcularon las dimensiones del reactor
cuando se mantiene flijo el diametro y se modifica el
rendimiento, vy por lo tanto el tiempo de residencia. Los
resultados se pueden observar en las Tablas 6.6., 6.7., 6.8.,

Yy 6.9.

- 6,2.1. Consideraciones para el dimensionamiento.

Las consideraciones que se tuvieron gque hacer para

calcular los flujos y las dimensiones de los reactores, son:
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FIGURA 6.1
DIAGRAMA DE FLUJO
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TABLA 6.1.

EQUIPO NECESARIO PARA EL PROCESO DE HIDROLISIS SELECTIVA

CLAVE DESCRIPCION
A=D1 AGITADOR DE TANQUE DE MEZCLADO PARA PREHIDROLISIS
A-02 |AGITADOR DE_TANGUE DE MEICLADO PARA HIDROLISIS |

o Ba-01 BOMBA DE ALIMENTACION DE ACIDO ACETICO AL 0.8%

i BA-02 BOMBA DE ALIMENTACION DE ACIDO SULFURICO AL 1.0%
i BC {BOMBA DE CONDENSADOS

4 BF-01 IBOMBA DE ALIMENTACION DE XILOSA A EVAPORADORES
BF-02 JBOMBA DE _ALIMENTACION DE GLUCOSA A EVAPORADORES

BG BOMBA DE GLUCOSA A TANQUE DE ALMACENAMIENTO .
BH-01 {BOMBA DE MEZCLA DE PREHIDROLISIS A CAMBIADOR DE CALOR

BM-02 __ |BOMBA DE HEZCLA DE HIDROLISIS A CAMBIADOR DE CALOR

BP-01 __ |BOMBA DE PISTON PARA REACTOR DE PHEHIDROLISIS

|_BP-02___ |BOMBA DE_PISTON PARA REACTOR DE HIDROLISIS

| px BOMBA_DE KILOSA A TANGUE DE ALMACENAMIENTO

T ccom CAMBIADOR DE CALOR PARA MEZCLA DE PREHIDROLISIS
cc-02 CAMBIADOR DE CALOR PARA MEZCLA DE HIDROLISIS

{ co CONDENSADOR

L_EV-01 EVAPORADORES CONCEHTRADORES DE XJLOSA

! Ev-02 EVAPORADORES CONCENTRADORES DE GLUCQSA

! _FR-01 FILTRC ROTATORIO DE_BAGALO PREHIDROLIZADO
FR-02 FILTRO ROTATORIO DE BAGAZO HIDROLIZADO
GA GUSANO DE ALIMENTACION DE BAGAZO
GBP GUSANO TRANSPORTADOR DE BAGALZO PREHIDROLIZADO
GBH GUSANO TRANSPORTADOR DE BAGAZO HIDROLIZADO
RT-01 REACTOR TUBULAR DE PREHIDPROLISIS

RT-02 REACTOR TUBULAR DE HIDROLISIS
TAA-0} TANQUE DE ALMACENAMIENTO Y ALIMENTACION DE AC. ACETICO
TAA-02 TANQUE DE ALMACENAMIENTO Y ALIMENTACION DE AGUA

" TAA-03 _ |TANOUE DE ALMACENAMIENTO Y ALIMENTACION DE AC. SULFURICO
I TAA-O4___ |TANOUE DE ALMACENAMIENTO Y ALIHENTACION DE AGUA
18 TOLVA DE_BAGAZO
LMot TANGUE_PARA MEZCLA DE PREH!DROLISIS
T _IH-02___ |TANOUE PARA MEZCLA DE HIDROLISIS
TE ‘TORRE DE_