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RESUMEN

En este trabajo se realiza el modelado matemático y la caracterización del compor

tamiento dinámico de un reactor experimental que realiza el pretratamiento térmico

de paja de trigo. Dicho reactor somete la biomasa a 3 procesos en secuencia: extrusión,

hidrólisis térmica a presión y explosión de vapor.

Se construyó un modelo dinámico que describe el proceso de hidrólisis térmica. Este

modelo se desarrolló en la forma de ecuaciones diferenciales ordinarias que describe el

cambio de concentración de las especies principales presentes en el reactor.

Como una estrategia de modelado alternativa, se entrenó un modelo de redes neu

ronales artificiales (perceptrón multicapa), a partir de datos obtenidos mediante una

serie de experimentos computacionales.

Como parte de este trabajo se realizaron una serie de diversos experimentos para

caracterizar el comportamiento y operación del reactor. Los modelos propuestos fueron

validados experimentalmente con el comportamiento obtenido del reactor.

Con la finalidad de sistematizar los procedimientos de operación del reactor, se im

plemento un sistema de control de procedimientos basado en los estándares propuestos

por el modelo ISA-88.

Posteriormente, con el objetivo de cerrar el lazo de control, se utilizó el modelo

propuesto para la hidrólisis térmica para el diseñó una ley de control capaz de regular

la conversión de azúcares dentro del reactor.



ABSTRACT

In this study the characterization of the dynamic behavior of an experimental bio

reactor performed pretreating wheat straw is made. In this reactor, the biomass is

subjected to three sequential processes: extrusión, thermal pressure hydrolysis and

steam explosión.

A dynamic model describing the thermal hydrolysis process was constructed. This

model was developed in the form of ordinary differential equations which describes the

concentration change of the componentes inside the reactor.

As an altemative modeling strategy, amodel of artificial neural networks (multilayer

perceptrón) using data from a series of computational experiments were trained.

As part of this work, a number of different experiments were performed to charac

terize the behavior and operation of the reactor. The models proposed were validated

experimentally.

In order to systematize the methods of operation of the reactor, a control system

based on the procedures proposed by the ISA-88 standard model was implemented.

Subsequently, in order to cióse the control loop, a control law capable of regulating

the conversión of sugars into the reactor is designed, it was based on the proposed

model for thermal hydrolysis.
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CAPÍTULO 1

INTRODUCCIÓN

La producción de etanol y otros bio-productos de interés comercial a partir de

biomasa lignocelulósica está adquiriendo cada vez más relevancia, debido a que esta

materia prima tiene un bajo al costo, una amplia disponibilidad, un alto contenido en

azúcares y que no compite con los alimentos (como los casos del maíz y la caña de

azúcar, entre otros). Los materiales lignocelulósicos (MLC) son una fuente atractiva

de azúcares fermentables para uso industrial; sin embargo, su estructura química y

factores de composición dificultan la digestibilidad enzimática de la celulosa que esta

presente en la biomasa lignocelulósica [36].

Principalmente hay dos procesos involucrados en la conversión de MLC en etanol:

el pretratamiento que consiste en la hidrólisis de celulosa y hemicelulosa en los MLC

para producir azúcares, y la etapas conjuntas de sacarificación y fermentación que se

encargan de la conversión de azúcares en etanol. Basado en las tecnologías actuales, el

costo de la producción de etanol a partir de MLC es relativamente alto y los principales

retos/desafíos son los bajos rendimientos y el alto costo del proceso de hidrólisis [56].

Este trabajo se centra en la etapa de pretratamiento. Esta etapa es una parte

esencial para el éxito en la producción de etanol, debido a que es la primera etapa

en el proceso y afecta en gran medida el rendimiento de las etapas de sacarificación

y fermentación. Además de representar uno de los principales costos en el proceso, es

la segunda etapa más cara en la conversión de MLC en etanol basado en hidrólisis

enzimática [36]. Por lo tanto, el desarrollo de modelos adecuados para el diseño y

optimización de esta etapa es de gran interés, tanto desde el punto de vista académico

como industrial.



1.1. JUSTIFICACIÓN

1.1. Justificación

Actualmente, el pretratamiento se ha convertido en una linea de investigación de

gran interés en el Laboratorio de Biocombustibles del Centro de Investigación y Es

tudios Avanzados del Instituto Politécnico Nacional (CINVESTAV), Unidad Guada

lajara. En esta unidad se realiza la investigación de diversos tipos de pretratamiento,

utilizando la paja de trigo como materia prima [45].

Como parte del desarrollo tecnológico de la etapa de pretratamiento, se han estu

diado una gran variedad de técnicas, que involucran procedimientos mecánicos, ter-

momecánicos y termoquímicos que alteran la estructura y composición química de la

biomasa para mejorar la conversión enzimática.

Dentro de las tecnologías de pretratamiento se encuentra la autohidrólisis, que es

el desdoblamiento de la molécula en ciertos compuestos orgánicos por acción de un

catalizador, en este caso vapor de agua a alta presión.

La autohidrólisis ha surgido como una alternativa interesante debido a que es mas

barata, tiene un menor impacto ambiental, requiere una menor inversión de capital,

tiene mayor potencial de eficiencia energética, no utiliza productos químicos (ácidos),

por lo que las condiciones del proceso son menos peligrosas [7] [16]. Teniendo en consi

deración estas ventajas, la autohidrólisis se ha adoptado como una técnica de estudio

y experimentación en el Laboratorio de Biocombustibles del CINVESTAV

Como parte de uno de los proyectos de investigación del Laboratorio de Biocom

bustibles del CINVESTAV, se diseñó y construyó un reactor tubular continuo para

el pretratamiento por autohidrólisis. Dicho reactor somete la biomasa a tres procesos

en secuencia: extrusión, autohidrólisis térmica y explosión de vapor. El diseño y cons

trucción de este reactor estuvo inspirado en los reactores de pretratamiento a escala

piloto/semi-piloto que actualmente son parte de las tecnologías bajo prueba en plantas

de demostración para la producción de etanol a partir de MLC o que se han construido

en otros centros de investigación [19] [37] [59].

Durante esta trabajo de investigación, se realizó una revisión bibliográfica en el

tema, mostrando que hasta la fecha no hay modelos que describan el comportamiento

de estos reactores a escala semi-piloto, debido a que todo el modelado existente se centra

únicamente en reactores por lotes a escala laboratorio, concentrándose en aspectos

estequiométricos. Por lo tanto, la investigación con reactores a escala semi-piloto que

involucren la construcción, automatización, modelado, caracterización, desarrollo de

estrategias de control con la finalidad de garantizar una operación correcta de estos

dispositivo y lograr condiciones óptimas para la maximización de rendimiento, resulta

ser un proyecto atractivo, novedoso, retador y de gran interés en la producción de

etanol a partir de material lignocelulósicos.
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CAPÍTULO!. INTRODUCCIÓN

1.2. Objetivos

El objetivo general del presente trabajo es:

Estudiar el comportamiento dinámico del reactor experimental y desarrollar mo

delos matemáticos que lo reproduzcan, con el fin de diseñar esquemas de control

para la regulación de concentraciones en este reactor.

Los objetivos específicos son los siguientes:

■ Construcción de modelos matemáticos que describan de manera dinámica las

transformaciones de los componentes de la biomasa durante la hidrólisis térmica

dentro del reactor.

• Construcción de un modelo no isotérmico, basado en balances de materia,

con el fin de describir la dinámica de concentración de los componentes

presentes en la autohidrólisis de la paja de trigo.

• Diseño de un modelo por redes neuronales, como una alternativa de mode

lado para el comportamiento del reactor tubular continuo.

■ Puesta en marcha, automatización y determinación de condiciones de operación

del reactor.

• Construcción del sistema de comunicación entre los sistemas de control y

los procesos de operación.

• Diseño e implementación de procedimientos para que el reactor reaüce el

comportamiento deseado.

■ Validación experimental de los modelos propuestos.

■ Diseño de un esquema de control para regular las concentraciones de los compo

nentes de la biomasa.

1.3. Organización del Trabajo

En el Capítulo 2 de esta tesis se presenta una breve introducción descriptiva de las

tecnologías de pretratamiento, del modelado de reactores, los modelos y tecnologías

existentes para la autohidrólisis de materiales lignocelulósicos y de herramientas alter

nativas para el modelado de estos sistemas, como son las redes neuronales artificiales

(RNA). En el Capítulo 3 se presenta una descripción del reactor experimental y su

operación. La estequiometría y el modelo de referencia son descritos en el Capítulo



4. También en este capítulo, se presentan 2 propuestas de modelado para el reactor:

una aproximación de su dinámica de comportamiento basada en una serie de tanques

agitados y la otra mediante una red neuronal (RNA). En el Capítulo 5 se muestran los

resultados obtenidos de los modelos propuestos y una comparación entre los resultados

de las experimentaciones realizadas y los que se obtuvieron por los modelos. Para
com

pletar la estrategia que se propone este trabajo, en este capítulo se presenta la dinámica

del lazo cerrado del sistema de control del reactor, basado en un controlador del tipo

PID. Finalmente, en el Capítulo 6 se exponen las conclusiones y trabajo futuro.
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CAPÍTULO 2

FUNDAMENTO TEÓRICO Y ANTECEDENTES

2.1. Proceso de Producción de Etanol

El etanol se obtiene de la fermentación de azúcares, que provienen de fuentes direc

tas que puedan proveer del sustrato fácilmente, por lo tanto la biomasa vegetal cumple

con este requisito. Como principal fuente de almacenamiento de energía los vegetales

tienen el almidón que es una cadena larga de glucosa presente principalmente en raíces,

tubérculos, frutas y semillas; pero también como polisacárido de glucosa contiene la

celulosa, que es parte del tejido de sostén de los vegetales difícilmente digerible [35].

El etanol de primera generación se obtiene de la fermentación de compuestos pro

venientes de vegetales comestibles que contengan un alto porcentaje de almidón y/o

azúcares. En cambio, el etanol de segunda generación proviene de fuentes no comesti

bles que contienen un alto porcentaje de celulosa, por lo tanto no afecta mayormente

otras áreas socio-económicas; contiene un gran potencial energético, debido a su al

to contenido de azúcares de 5 y 6 carbonos, cercano al 66% de la masa total que

eventualmente puede ser hidrolizado y fermentado para producir etanol [52].

Aproximadamente el material lignocelulósico corresponde al 50% de la biomasa

total del planeta [52], lo que permite proyectar su uso a nivel industrial.

En la Figura 2.1 se muestran los procesos involucrados encargado de convertir el

material lignocelulósico en etanol. Como primer factor importante está la utilización

del material lignocelulósico adecuado, ya que las condiciones de operación varían según

el sustrato, disponibilidad de azúcares fermentables y disponibilidad como materia

prima. Otro factor importante es el pretratamiento a elegir, ya que estos pueden variar

en tiempo, costos y condiciones de operación según se estime. La principal función que

tiene esta etapa es aumentar la superficie de reacción donde puedan actuar las enzimas

hidrolíticas de polisacáridos.



2.2. PRETRATAMIENTO DE MATERIAL

Figura 2.1: Procesos involucrados en la transformación del material lignocelulósico a etanol

Por último, están las estrategias que involucran la sacarificación y fermentación a

utilizar que es precisamente donde se produce el etanol por medio de la actividad de

algún microorganismo.

En estudios exploratorios anteriores [50] se estima que realizar una planta de eta

nol no es atractivo económicamente, por sus altos costos de operación, a menos que

se considere el concepto de biorefinería que entrega co-productos al etanol de igual o

mayor valor económico (ej. hidrogeno y electricidad, entre otros), que permitirían hacer

rentable este tipo de proyectos. Entonces es de suma importancia hacer un estudio de

factibilidad técnica sobre los parámetros relevantes que influyen directamente en los

costos de operación como lo son los microorganismos fermentadores, enzimas hidro-

líticas, tipo de pretratamiento, estrategia de fermentación, procesos de destilación y

deshidratación de etanol.

2.2. Pretratamiento de Material Lignocelulósico

El pretratamiento es una herramienta importante para los procesos de conversión de

polímeros de hidratos de carbono. Se requiere pretratamiento para alterar la estructura

de la biomasa lignocelulósica, para hacer más accesible a las enzimas que convierten

los polímeros de hidratos de carbono en azúcares fermentables, como se representa en

el diagrama esquemático de la Figura 2.2. El objetivo de cualquier tecnología de pre

tratamiento es eliminar o reducir cualquier impedimento para mejorar la velocidad de

la hidrólisis enzimática e incrementar la producción de azúcares fermentables prove

nientes de la hemicelulosa o celulosa [55] [3]. El pretratamiento por autohidrólisis [22]

[61] puede incrementar significativamente el rendimiento de la hidrólisis enzimática de
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CAPÍTULO 2. FUNDAMENTO TEÓRICO Y ANTECEDENTES

Lignina

Lignina

Figura 2.2: Diagrama esquemático de de los objetivos del pretratamiento en los materiales

lignocelulósicos [9].

materiales lignocelulósicos pretratados. Una multitud de diferentes tecnologías de pre

tratamiento han sido sugeridas durante las últimas décadas. Estas tecnologías pueden

ser clasificadas en biológicas, físicas, químicas (o la combinación de estas), con base en

las diferentes fuerzas o energías consumidas en el proceso de pretratamiento.

2.2.1. Pretratamiento Físico

Trituración mecánica

El objetivo del pretratamiento mecánico es una reducción de tamaño de partícula y

cristalinidad lignocelulósica con el fin de aumentar la superficie específica y reducir el

grado de polimerización. Esto puede ser producido por una combinación de astillado,

trituración o molienda en función del tamaño de partícula final del material (10-30 mm

después de astillado y 0.2-2mm después de la molienda) [56]. El requisito de potencia de

este pretratamiento es relativamente alto, dependiendo del tamaño de partícula final

y las características de biomasa. Teniendo en cuenta los requisitos de alta energía de

molienda y el continuo aumento de los precios energía, es probable que este proceso

no sea económicamente viable [18]. Sin embargo, la gran mayoría de las tecnologías

de pretratamiento utilizan este proceso como una etapa previa a su proceso, debido

a que requieren que la biomasa a tratar tenga las mismas características (tamaño,

composición, etc.).

Extrusión

Es un método novedoso de pretratamiento físico prometedor para la conversión

de biomasa para la producción de etanol. En la extrusión, los materiales se someten

al calentamiento, mezclado y cizallamiento, lo que resulta en modificaciones físicas y

químicas durante el paso a través de la extrusora. Los diferentes parámetros del reactor



2.2. PRETRATAMIENTO DE MATERIAL

deben tenerse en cuenta para lograr la mayor eficiencia en el proceso [24].

2.2.2. Pretratamiento Químico

El objetivo principal del pretratamiento químico es solubilizar las fracciones de he

micelulosa y celulosa de la biomasa, para hacerlas más accesibles a las enzimas. Sin

embargo, este tipo de pretratamiento, al utilizar ácidos o bases, crea compuestos inhi

bidores que afectan los microorganismos en las etapas de sacarificación y fermentación.

Pretratamiento Alcalino

El objetivo del pretratamiento alcalino es el efecto que tienen algunas bases en

la biomasa lignocelulósica. Los pretratamientos alcalinos aumentan la digestibilidad

de la celulosa y son más efectivos para la solubilización de lignina, muestran menor

solubilización de hemicelulosa y celulosa, que los procesos ácidos o hidrotérmicos [6].

El pretratamiento alcalino puede llevarse a cabo a temperatura ambiente y en tiem

pos que van de segundos a días. Este pretratamiento obtiene una menor degradación

de azucares que el pretratamiento ácido, además de que resulta ser más eficaz en resi

duos agrícolas que en los materiales de madera [26]. Sin embargo, se debe de tomar en

cuenta la posible pérdida de azúcares fermentables y de la producción de compuestos

inhibidores para optimizar las condiciones de pretratamiento.

Pretratamiento Ácido

Este tipo de pretratamientos se puede realizar con ácido concentrado o diluido. Ade

más de la formación de compuestos inhibidores, se tienen los problemas de corrosión

en los equipos y de recuperación de ácido, los cuales son inconvenientes importantes

cuando se utilizan pretratamientos con ácido concentrado. Los altos costos de opera

ción y mantenimiento reducen el interés de la aplicación del pretratamiento con ácido

concentrado a escala comercial [62]. El pretratamiento con ácido diluido aparece como

método más favorable para aplicaciones industriales y para este tipo de pretratamiento

se han estudiado una amplia gama de biomasas lignocelulósicas. Este tipo de pretra

tamiento se ha aplicado en diferentes tipos de reactores, como de filtración, flujo de

pistón, reactores por lotes y contracorriente con la biomasa lignocelulósica [57]. Se

pueden realizar a altas temperaturas (ej. 180° C) con un tiempo de duración corto;

o a bajas temperaturas (ej. 120° C) con mayores tiempos de residencia (30-90 min).

Esta tecnología presenta la ventaja de que se solubiliza una fracción importante de

hemicelulosa. Sin embargo, dependiendo de la temperatura del proceso, se detectan al-
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CAPÍTULO 2. FUNDAMENTO TEÓRICO Y ANTECEDENTES

gunos compuestos de degradación de azucares, como el furfural y HMF (hidroxilometil

furfural), que afectan el metabolismo de microorganismos en la etapa de fermentación

[49]. De cualquier manera, este pretratamiento genera menor cantidad de productos

inhibidores que los pretratamientos de ácido concentrado.

Organosolv

Es una estrategia prometedora de pretratamiento, ya que se ha demostrado su

potencial para la degradación de lignina en MLC [41]. Se pueden utilizar numerosas

mezclas de disolventes acuosos u orgánicos, incluyendo metanol, etanol, acetona, eti-

leno y alcohol tetrahidrofurfurílico, con el fin de solubilizar la lignina y proporcionar

celulosa tratada adecuada para la hidrólisis enzimática [65]. En comparación con otros

pretratamientos químicos, la principal ventaja del proceso de organosolv es la recu

peración de lignina pura como un subproducto [66]. En algunos estudios las muestras

de organosolv se combinan con ácidos catalizadores (HCI, H2SO4, oxálico o salicílico)

para romper los enlaces de hemicelulosa. Con la adición de ácidos, se puede conseguir

un alto rendimiento de xilosa. Sin embargo, esta adición de ácido se puede evitar para

una deslignificación satisfactoria mediante el aumento de temperatura del proceso (por
encima de 185° C).

2.2.3. Pretratamiento Físico-Químico

Explosión de vapor

La explosión de vapor es el pretratamiento físico-químico más utilizado para la bio

masa lignocelulósica. Es un pretratamiento hidrotérmico en el que la biomasa se somete

a vapor presurizado durante un período de tiempo que varía de segundos a varios minu

tos, y luego de repente se somete a un proceso de despresurizado. Este pretratamiento

combina las fuerzas mecánicas y efectos químicos debido a la hidrólisis (autohidrólisis)
de grupos acetilo presentes en la hemicelulosa. La autohidrólisis tiene lugar cuando las

altas temperaturas promueven la formación de ácido acético a partir de grupos acetilo;

Además, el agua también puede actuar como un ácido a altas temperaturas. Los efectos

mecánicos son causados porque la presión se reduce de repente y las fibras se separan

debido a la descompresión explosiva. En combinación con la hidrólisis de hemicelulosa

parcial y la solubilización, la lignina se redistribuye y en cierta medida se elimina del

material [40]. La eliminación de hemicelulosa expone la superficie de celulosa y aumenta
la accesibilidad de la enzima a las microfibras de celulosa.

Los factores más importantes que afectan a la eficacia de la explosión de vapor son

el tamaño de partícula, la temperatura, el tiempo de residencia y el efecto combinado
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de la temperatura (T) y el tiempo (i). Las temperaturas más altas dan como resultado

un aumento de la eliminación de hemicelulosa de la fracción sólida y una digestibilidad

de la celulosa mejorada, también promueven la mayor degradación de azúcar.

El proceso de explosión de vapor ofrece varias características atractivas en com

paración con otras tecnologías de pretratamiento. Estos incluyen un menor impacto

ambiental, menor inversión de capital, más potencial de eficiencia energética, produc

tos químicos y condiciones del proceso menos peligrosas y la recuperación completa
de

azúcar [2]. Entre las principales ventajas, cabe mencionar la posibilidad de no adicionar

algún ácido catalizador (a excepción de las maderas blandas), la recuperación de nive

les altos de azúcar, los buenos rendimientos en la hidrólisis enzimática y su factibilidad

en el desarrollo a escala industrial.

Además, aunque la posibilidad de evitar ácidos catalizadores se ha indicado ante

riormente como una ventaja, la adición de un catalizador ácido ha sido también descrito

como una manera de aumentar la digestibilidad de celulosa, para mejorar la hidrólisis

de la hemicelulosa y, dependiendo de la temperatura, para disminuir la producción de

compuestos de degradación [56]. Aunque la utilización de ácidos en explosión de vapor

se ha introducido con algunas desventajas, algunos enfoques de pretratamiento (por

ejemplo, explosión de SO?) han incluido de adición de ácido externo (H2SO4) para

catalizar la solubilización de la hemicelulosa, disminuir la temperatura óptima de pre

tratamiento y dar una hidrólisis parcial de la celulosa [58]. No obstante, los principales

inconvenientes cuando se utilizan ácidos están relacionados con los requisitos de equipo

y una mayor formación de compuestos de degradación [36]. En general, la explosión de

vapor es considerada como uno de los métodos de pretratamiento más eficaz para el

material lignocelulósicos [58].

Agua Caliente

Agua caliente es otro tratamiento hidrotérmico que no requiere una descompresión

rápida y no utiliza ningún catalizador o productos químicos. La presión se aplica para

mantener el agua en estado líquido a temperaturas elevadas ( 160 - 240° C) y provocar

alteraciones en la estructura lignocelulósica.

El objetivo del agua caliente es principalmente solubilizar la hemicelulosa, hacer

que la celulosa sea más accesible y evitar la formación de inhibidores. La suspensión

generada después del pretratamiento se puede filtrar para obtener dos fracciones: una

fracción sólida enriquecida de celulosa y una fracción líquida rica en hemicelulosa de

rivadas de azúcares. Para evitar la formación de inhibidores. El pH debe mantenerse

entre 4 y 7 durante el pretratamiento, porque en este rango de valores de pH, los azúca

res se retienen en forma oligomérica y la formación de monómeros se reduce al mínimo.

Por lo tanto, la formación de productos de degradación también es menor [36].

10
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El método de agua caliente ha demostrado que puede eliminar hasta el 80% de la

hemicelulosa y mejorar la digestibiüdad enzimática de material pretratado en materias

primas herbáceas, tales como el rastrojo de maíz [36], el bagazo de la caña de azúcar

[30] y paja de trigo [42].

En general, los pretratamientos de agua caliente son atractivos vistos desde un po

tencial ahorro de costos: ningún requisito catalizador y la construcción de reactores de

bajo costo, debido al bajo potencial de corrosión. En comparación con la explosión de

vapor, se obtiene una mayor recuperación de pentosas y menor formación de inhibi

dores; sin embargo, la exigencia de agua en el proceso y los requisitos energéticos son

más altos. Este tipo de pretratamiento no se ha desarrollado a escala comercial.

2.2.4. Pretratamiento Biológico

El pretratamiento fúngico (por hongos) ha sido previamente explorado para me

jorar la degradación de hemicelulosa y lignina en los materiales lignocelulósicos. Re

cientemente este enfoque biológico ha recibido una renovada atención como método de

pretratamiento para mejorar la sacarificación enzimática de la biomasa lignocelulósica

en los procesos de producción de etanol. Los pretratamientos biológicos emplean mi

croorganismos (principalmente hongos) que degradan la lignina y hemicelulosa y en

pequeña cantidad a la celulosa, que es más resistente que el resto de los componentes

[51].

Diferentes clases de hongos como Phanerochaete chrysosporium, Ceriporia ¡acerata,

Cyathus stercolerus, Ceriporiopsis subvermispora, Pycnoporus cinnarbarinus y Pleuro-

tus ostreaus han sido examinadas para diferentes tipos de biomasa lignocelulósica y

los resultados muestran una alta eficiencia de deslignificación [26]. Incluso, el pretrata

miento biológico por hongos ha sido combinado con el pretratamiento por organosolv,

en el cual se tiene una sacarificación y fermentación simultaneas, para el proceso de

producción de etanol [21]. Los resultados de otros estudios recientes han demostrado

que el pretratamiento por hongos en paja de trigo, tienen una alta degradación de

lignina si se pretratan durante 10 días (aislado fúngico RCK-1), dando lugar a una

reducción en la carga de ácido para la hidrólisis, un aumento en la uberación de azúca

res fermentables y una reducción en la concentración de inhibidores de la fermentación

[25].

En general estos procesos biológicos ofrecen ventajas tales como el bajo costo de

capital, bajo consumo de energía, que no hay necesidad de añadir productos químicos

y condiciones ambientales suaves. Sin embargo, el principal inconveniente para el desa

rrollo de los métodos biológicos es la velocidad de hidrólisis, la cual, en comparación

con otras tecnologías, resulta ser baja en la mayoría de los materiales lignocelulósicos.
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2.3. Diseño de Reactores de Pretratamiento Experi

mentales

La biomasa lignocelulósica es comúnmente reconocida como una fuente sostenible

de azúcares mixtos para la fermentación de los biocombustibles. Sin embargo sigue

siendo un gran desafío, conseguir tener un proceso de conversión de lignocelulosa a

gran escala [19].

Además de que la mayor parte de la investigación dedicada al proceso de pretrata

miento se realiza en reactores por lotes, por los inconvenientes que presenta el aumentar

la escala. Debido a que los ensayos a pequeña escala no reflejan plenamente las condicio

nes de funcionamiento de un pretratamiento a escala comercial, surge la incertidumbre

si los experimentos de hidrólisis realizados a pequeña escala pueden ser extrapolados a

plantas de mayor escala.

En 1996 el Departamento de Energía de los Estados Unidos comenzó a innovar en

la producción de biocombustibles con la construcción de reactores de pretratamiento.

Este departamento construyó y operó un reactor de pretratamiento a para convertir la

materia prima lignocelulósica en etanol, cuya capacidad era de 1 tonelada por día base

seca [37].

Makishima y col. [33] investigaron el comportamiento de un reactor de flujo continuo

a escala semi piloto para separar la fracción de hemicelulosa de la mazorca de maíz.

Dicho reactor opera con una temperatura de 200° C por 10 minutos. Utilizando la

misma materia prima, Schell y col. [53] construyeron un reactor de pretratamiento que

opera con ácido sulfúrico diluido, el maíz se tuvo en el reactor por tiempos de residencia

de 3 a 12 minutos, temperaturas de 165 — 195° C y concentraciones de H2SO4 del 0.5

al 1.4%

Se han utilizado diferentes configuraciones y arquitecturas para la construcción

de reactores para material lignocelulósico, Thomsen y col. [59] experimentaron con

un reactor hidrotérmico que se basa en 2 reactores de pretratamiento acoplados, que

incluyen hidrólisis acida en bajas concentraciones, oxidación húmeda y explosión de

vapor. Este sistema cuenta con una capacidad de 100 kg/hr y maneja temperatura

alrededor de 190° C y 160° C.

En realidad, la construcción y experimentación de reactores de pretratamiento a

escala industrial es un área poco explorada por todas las dificultades que esto conlleva.

Cabe señalar el hecho de que ninguno de los reactores experimentales presentados

anteriormente, utiliza un modelo matemático que describa su comportamiento.

12
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2.4. Modelado de Reactores de Pretratamiento

2.4.1. Modelos Cinéticos de Autohidrólisis

Se han propuesto modelos cinéticos isotérmicos para la autohidrólisis en reactores

por lotes, para los casos de i) madera de Eucalipto [13], ii) paja de arroz [67] y caña de

azúcar [34]. Estos modelos están basados en cinéticas de primer orden pseudohomoge-

neas con una dependencia de la temperatura del tipo Arrhenius. Además de que dichos

modelos no tomaron en cuenta el efecto significativo del periodo de precalentamiento

para cada experimento por lotes.

También se han desarrollado modelos para la autohidrólisis no isotérmica como una

alternativa para los casos de i) madera de Eucalipto [14], ii) mazorca de maíz [15] y

cascaras de cebada [12] [47] en reactores por lotes. En todos estos casos, el factor de

severidad Rg [39] [1] fue utilizado para dar una interpretación empírica de los efectos

medidos. Lavoie y col. [31] y Romani y col. [46] le han agregado modificaciones al factor

de severidad e incluso Kabel y col. [22] y Lee y col. [32] han propuesto la combinación

de factores de severidad. Todos estos modelos con factor de severidad no puede simular

el incremento o decremento de los valores de azúcares cuando cambia la temperatura

de autohidrólisis.

Los modelos mencionados anteriormente llevan a expresiones exponenciales. En los

casos de paja de arroz [44] y Leucaemna leucocephala [10] se propusieron modelos

polinomiales isotérmicos. Por otra parte, en el caso de la autohidrólisis de Paulownia

trihydrid, se aplicó un modelo difuso neuronal [64]. Estos modelos empíricos toman en

cuenta las ecuaciones cinéticas de las reacciones químicas durante la autohidrólisis.

En todos los casos mencionados arriba, se utilizó un proceso con solamente un reac

tor en lote. Yu y col. [63] propusieron un proceso de autohidrólisis, en el que se incluye

un segundo reactor por lote, para lograr la completa sacarificación de hemicelulosa y

celulosa de Eucalyptus granáis. El total de azúcar recuperada de este proceso fue supe

rior a lo que se obtiene con solamente un reactor en lote. Finalmente, la posthidrólisis,

puede convertir xilo-oligosacáridos que fueron producidos durante la autohidrólisis en

monómeros de azúcar [43].

2.4.2. Modelado Matemático de Reactores

En los procesos químicos generalmente el reactor es el corazón de la planta.

Tipos de reactores homogéneos
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Reactores <

Lote

{Tanques
Agitados

Tubular

Los reactores homogéneos se pueden clasificar según su modo de operación en reac

tores por lotes o continuos. A su vez, los reactores continuos se pueden clasificar en

agitado tipo tanque o tubulares. Aquí se debe hacer una clara distinción entre los reac

tores: (i) tubular, (ii) empacado, y (iii) de flujo tapón (o pistón). El reactor tubular se

refiere a un tipo de reactor homogéneo mientras que el empacado a un reactor catalí

tico. Reactor de flujo tapón se refiere a un modelo ideal. Dicho modelo puede usarse

tanto para reactores empacados como tubulares [60].

La escala de producción es lo que determina cuál modo de operación es más rentable.

Los procesos para los cuales la producción anual es pequeña, por ejemplo, producciones

inferiores a 2,000 TM4/año, la operación por lotes es una mejor opción económica.

Entre mayor sea el valor agregado del producto, el proceso puede ser rentable aún para

producciones inferiores a 1 TM anual. La gran ventaja que ofrecen los reactores por lotes

es su flexibilidad. El mismo reactor puede usarse para realizar diferentes reacciones con

cambios mínimos, o bien, si el proceso deja de ser rentable es fácil utilizarlo en algún

otro proceso.

La operación continua es preferible cuando se procesan grandes cantidades y son

rentables aún cuando exista un pequeño margen entre los precios de los productos

y los reactivos. Los reactores continuos presentan la gran ventaja de que pueden ser

automatizados lo cual conlleva normalmente una mejoría en la calidad de los productos.

Los reactores continuos a su vez los podemos clasificar en tubulares o de tanque

agitado. Los reactores de tanque agitado generalmente se utilizan para reacciones a

presiones moderadas o bajas y en las que la velocidad de reacción es relativamente

baja, esto es, se requieren tiempos de residencia elevados. La agitación y una baja

velocidad de reacción contribuyen a que sea fácil de mantener un excelente control de

la temperatura. Los reactores tubulares se prefieren cuando se opera a presión elevada.

Debe tomarse en cuenta que, para gases o vapores, al bajar la presión de operación se

debe aumentar el tamaño del reactor tanto por consideraciones de tiempo de residencia

como por la reducción en la concentración de los reactivos. Los reactores tubulares se

prefieren sobre los de tanque agitado cuando el calor de reacción es muy grande. La

razón del área de transferencia de calor al volumen de reactor es más grande para un

reactor tubular; esto permite evitar de mejor manera las caídas de temperatura en

reacciones endotérmicas o controlar mejor la temperatura para reacciones exotérmicas.

Un buen controlador de temperatura permite evitar un reducción en la selectividad o

causar daños irreversibles al catalizador.
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Definiciones

Volumen de Reactor

Se utiliza la variable Vr para referirse al volumen de reactor. Volumen de reactor es el

espacio que ocupa el fluido dentro de la cámara de reacción.

El volumen de reactor no incluye ni debe incluir el volumen ocupado por el agita

dor, su flecha o por mamparas, ni tampoco espacios Vacíos" por encima del nivel de

material en caso de tratarse de un reactor que involucre esta fase. En caso de desearse

calcular el volumen total del 'recipiente", los volúmenes de estos últimos componentes

se deberán agregar a Vr.

Tiempo espacial

El tiempo espacial, r o espacio-tiempo se define como la razón del volumen del reactor

Vr, al flujo volumétrico de la alimentación a las condiciones en que se introduce la

alimentación. La definición se expresa mediante la siguiente ecuación:

r = í£ (2.1)

donde vq es el flujo volumétrico de la alimentación a las condiciones de entrada. Se

incluye el punto en la parte superior de esta variable para recalcar que es por unidad

de tiempo.

El tiempo espacial se puede conceptualizar como el tiempo promedio que tardaría

en salir un elemento de volumen de la alimentación si el flujo volumétrico fuese cons

tante a lo largo de todo el reactor e igual al flujo de la alimentación. La velocidad

espacial, con unidades de tiempo-1, representa el número de volúmenes de reactor de

alimentación a sus condiciones que se procesan por unidad de tiempo.

Tiempo de Residencia

Tiempo de residencia es el tiempo promedio que tarda un elemento de volumen de la

alimentación a un reactor continuo en salir del volumen del reactor.

Jo v

donde el flujo volumétrico, v, es función de Vr.

Modelos Matemáticos de los Reactores Químicos

Reactor por Lotes

La Figura 2.3 muestra un reactor por lotes. El volumen de reactor que se calculará
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mediante la ecuación de diseño, para el caso mostrado en la Figura 2.3, corresponde

exclusivamente al volumen que ocupa el material. Para obtener o calcular el volumen

interno total del recipiente deberán agregarse a Vr los volúmenes del agitador, mam

paras y espacio libre de la parte superior. En caso de que se caliente o enfríe con un

serpentín interno, éste también deberá considerarse dentro del cálculo de volumen total.

Figura 2.3: Representación esquemática de un Reactor por Lotes

La ecuación de diseño del reactor por lotes ideal se deriva de la ecuación de diseño

general, comenzando con el balance de masa macroscópico del reactivo limitante por

unidad de tiempo:

{Acumulación
Entradas

del reactivo > = < de reactivo

limitante limitante

En caso de tratarse de un producto, el balance general queda de la siguiente manera:

Salidas

> — ( de reactivo

limitante

Consumo

por reacción

del rl

Acumulación

del producto

Entradas

► = i del producto > - <

Salidas
*

del producto

Generación

por reacción

de i

En un reactor por lotes, los reactivos se alimentan al principio, la reacción avanza

sin extraer productos y los productos se extraen al final para nuevamente cargar de

reactivos y continuar una operación intermitente. La suposición más importante en que

se basa este modelo establece que el volumen del reactor se encuentra perfectamente

agitado. Esto implica que las concentraciones y temperatura son totalmente uniformes.

Dado que en un reactor por lotes las entradas y salidas del reactor son cero, para

el reactivo limitante o producto, se define el balance de masa como:

16
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^ = O - O - (±rrl)VR (2.3)

Donde -^ es la acumulación del reactivo limitante y rrl es la velocidad de reacción.

Si es un reactivo el signo en la ecuación es —

y si es un producto el signo es +.

Sustituyendo tv/ = CJVr en la Ecuación (2.3) (donde CTl es la concentración del

reactivo limitante), derivando bajo la suposición de que Vr es constante y eliminando

esta última variable en ambos lados de la ecuación, se obtiene:

--§ = (-.*„) (2.4)

§ = (+**.) (2.5)

La velocidad de reacción r indica lo deprisa que se efectúa la reacción y se mide la

cantidad que se transforma en la unidad de tiempo. Sin duda la velocidad dependerá

de la naturaleza de los reactivos, pero además interviene otros factores que permiten

aumentar la velocidad que son el aumento de temperatura y el uso de catalizadores.

Reactor de Flujo Pistón

El reactor de flujo pistón o tapón se refiere exclusivamente a un modelo y no a un

tipo de reactor. Este modelo puede emplearse como base tanto para describir el com

portamiento de reactores tubulares en que se realiza una reacción homogénea como,

mediante pocas suposiciones adicionales, para modelar reactores catalíticos de lecho

empacado. La Figura 2.4 muestra el principio de operación de un reactor de flujo pis

tón. En esta figura la alimentación se distribuye y pasa a través del reactor, y conforme

avanza se presentan los cambios en la concentración, por lo que el segmento de material

que tenga un mayor recorrido habrá tenido mas tiempo de reacción que los segmentos

previos. Existen una gran variedad de diseños y posibles modos de operación, la confi

guración más adecuada dependerá de la fase en que se realiza la reacción, la velocidad

másica, la velocidad de reacción, el calor de reacción, la cantidad de inertes, etc. Por

supuesto que todos estos reactores también puede emplearse en forma adiabática y, de

hecho, este modo de operación es muy frecuente en aplicaciones industriales.

El modelo de flujo pistón supone que no existe mezclado ni difusión en la dirección

del flujo e ignora los efectos de entrada y salida al reactor. El modelo implica que no

existe un perfil radial de la velocidad lineal, esto es, la velocidad es idéntica en todo

el elemento de volumen que forma el disco o pistón. Esto implica que, para que el

modelo flujo pistón sea aplicable, la operación debe caer dentro del régimen de flujo

turbulento por lo que se desprecia el efecto de la condición de no-deslizamiento en la
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Dirección del flujo

Próximo segmento

de volumen

Figura 2.4: Diagrama de un reactor flujo pistón

pared del tubo. Sin embargo, la velocidad sí puede cambiar en la dirección axial si la

densidad cambia, por ejemplo, si se trata de gases, y ^«j ^ 0 y/o la operación es

no-isotérmica y/o no-isobárica. Auxiliándonos de la Figura 2.5, se puede visualizar lo

anterior pensando que cada elemento de volumen formado por un disco se mueve como

una unidad, pero su velocidad puede, si la densidad no es constante, cambiar conforme

éste va moviéndose a lo largo de la longitud del reactor.

Alimentación Producto

Figura 2.5: Representación esquemática de suponer flujo pistón

Para obtener la ecuación de diseño se comienza (al igual que en un reactor por

lotes) con un balance macroscópico de masa para el reactivo limitante:

Acumulación

del reactivo

limitante

Entradas ^
. = { de reactivo > - i de

Salidas

reactivo

limitantelimitante J

El balance macroscópico puede escribirse como:

> - <

Consumo

por reacción

del rl
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(Frlhntradn " (F^Salida
~ ÍV^W = O (2.6)
Jo

El balance de masa expresado por la ecuación anterior es aparentemente idéntico al

desarrollado para un reactor de tanque agitado y representado por la Ecuación (2.6).

Esto no es ninguna sorpresa si se piensa que para un balance macroscópico de masa solo

interesan entradas y salidas. Para el modelo de flujo pistón, la velocidad de reacción

cambia conforme la mezcla reaccionante fluye a través del reactor. Derivando el balance

macroscópico, se tiene:

(-dFrl)
-

(rTl)dVR = 0 (2.7)

Sustituyendo el flujo del reactivo limitante en función de la fracción conversión:

,T,
-dFTi Fri0dfri V0CriodfTi . .

dv"'(=KT)
=

T^r7,=-(=^r
<2'8)

|g = (+**,) (2.9)

donde FT¡o es el flujo inicial del reactivo limitante y Vo es el flujo volumétrico inicial.

La forma anterior de la ecuación de diseño es la más práctica cuando ocurre más de

una reacción independiente. Es aplicable a reactivos o productos. Si se prefiere trabajar

con concentraciones puede sustituirse dVR = dr/Vo, que resulta de derivar la Ecuación

(2.1), y Fi — VqCí y emplear la siguiente forma alternativa:

§ = (+**,) (2.10)

La Ecuación (2.10) supone que el flujo volumétrico permanece constante.

Comparación de modelos flujo pistón vs lote

La dificultad matemática del modelado de flujo pistón es idéntica a la de un reactor

por lotes. Basta comparar las ecuaciones de diseño: la Ecuación (2.5) con la Ecuación

(2.10)

Reactor Continuo de Tanque Agitado

La Figura 2.6 representa a un reactor continuo de tanque agitado (RCTA). Al igual

que en los reactores por lote y flujo pistón, Vr se refiere exclusivamente al volumen de

material que se mantiene dentro del reactor.

Se deduce la ecuación de diseño comenzando con un balance macroscópico de masa
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para el reactivo limitante.

Figura 2.6: Representación esquemática de un Reactor Continuo de Tanque Agitado

Entradas

del reactivo

limitante

Salidas
%

í Consumo \

> — { de reactivo > — < por reacción > = <

limitante ! del rl
j v

El balance macroscópico puede escribirse como:

Acumulación

del reactivo

limitante

(Frl)Entrada
/•Vh

(Fri)saiida
-

/ (-rri)dVR = Acumulación (2.11)
Jo

El balance anterior representa un balance global entre la entrada y la salida del

reactor, el tercer término considera lo que reaccionó en todo el interior del reactor.

El modelo ideal del reactor continuo de tanque agitado supone que el mezclado

provocado por el agitador es suficiente para que todo el contenido del reactor tenga

temperatura y concentraciones uniformes. Dos implicaciones surgen con el "mezclado

perfecto":

■ La concentración de la corriente de salida es idéntica a la concentración uniforme

de la mezcla reaccionante dentro del reactor, y

la velocidad de reacción es uniforme y constante en todo el volumen de reactor

y su valor corresponde a sustituir las condiciones de salida en la expresión de la

velocidad de reacción.

Por lo tanto, se puede sacar como constante el término de la velocidad de reacción en

la Ecuación (2.11) e integrar

FrlEntrada ~

FTisalida
~

(~rt)CondtctonesdeSaii(ia(VÍ?) — 0 (2.12)

Despejando
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frlO *" O

Figura 2.7: TVen de Reactores de Tanque Agitado en Serie

,r
_

(Frl)Erarada ~

(Frl)Salida ,„„>
VR

—

. . (*•*■&)
V rifCondicioneadeSalida

Es común que se utilicen trenes con varios reactores de tanque agitado conectados

en serie, debido a esto las siguientes ecuaciones no suponen que la conversión de la

alimentación sea igual a cero, salvo aquella que entra al primer reactor. La Figura
2.7 representa una batería de reactores de tanque agitado y muestra la nomenclatura

empleada para los flujos. El subíndice k se referirá a la posición específica de cada

reactor dentro del tren, correspondiendo 1 a aquel al que se introduce la alimentación

fresca.

Adaptando la definición de fracción conversión a flujos, fr¡ = "r"'~nr'
. tenemos

™rlO
'

Frlk = Fr,k(l
-

fTlk) (2.14)

Sustituyendo en la Ecuación (2.13) y eliminando términos comunes con signo con

trario

y =
Fno(frlk -

/Hfc-0
( }

El subíndice en VR se emplea por que los volúmenes de los reactores de un tren no

necesariamente deben ser idénticos. El subíndice k en la velocidad de reacción enfatiza

que ésta debe evaluarse a las condiciones de la corriente de salida de cada reactor.

Tomando en cuenta que Frí0 = V0Crí0, tenemos:
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— Y™i
_____

Crlo(frlk ~

/rlfc-l) (2.16)
VÓ (-rw)*

Esta es la ecuación de diseño para un reactor continuo de tanque agitado. La Ecua

ción (2.16) puede emplearse para modelar un solo reactor o también para algún reactor

específico dentro de un tren de reacción. El tiempo espacial, Tk, se refiere sólo al lapso

de tiempo que transcurriría desde que un elemento de volumen entra hasta que sale
del

reactor k si el flujo volumétrico permaneciera constante e igual al de la alimentación

original.

En caso de tratarse de reacciones múltiples se debe utilizar el balance molar de

una especie independiente por reacción química independiente. Puesto que la Ecuación

(2.13) es tan solo un balance molar aplicable por el reactivo limitante, rl, se puede

generalizar esta ecuación para cualquier reactivo i como:

-._, (Fi )Entrada
~

(Fi)Salida ln -, 7-1
VR
=

, t
~

(¿-í>)

\ riJparacondicionesdeSalida

Ahora bien, el signo en
—

r¿ se utiliza para enfatizar que i es reactivo pero, de

hecho, i en la formula anterior puede ser tanto reactivo como producto. Cambiando el

signo arriba y abajo de la fracción, y considerando que puede haber más de un reactor,

obtenemos:

Vr* =
Fik~ t}"-1 (2.18)
(+r.)k

La Ecuación (2.18) es la ecuación de diseño recomendada cuando se tiene un sistema

multireacción. También sin ninguna restricción son ciertas las relaciones Fi0 — VoCío,

Fi = Vx.Cn, Fi2 = V2Ci2, etc.

Comparación de modelos RCTA vs flujo pistón

Retomando la Ecuación (2.9) para el comportamiento de una reacción en un reactor

de flujo pistón, se tiene

¥± = r, (2.19)
dVR

Despejando e integrando:

¡VRdVR= Fm = VR (2-20)
Jo Jfí0 ri

Teniendo en consideración de que Ci = 0-, se obtiene

Fi = di (2-21)
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Sustituyendo el valor de F¡ en la Ecuación (2.20)

VR = v P^L (2.22)
Jeto ri

Ahora para el caso de una serie de tanques agitados, el comportamiento de los

reactivos es el siguiente:

^ = \(C_o-Ci) + ri (2.23)

Cuando el sistema se encuentra en estado estacionario ■■■§■• —

. 0. Entonces

\(Ci0 -

C_) = -n (2.24)

Despejando r se tiene

r =
^Z^»

(2.25)

Debido a la Ecuación (2.1), la Ecuación (2.24) se puede expresar como:

yM____C_Z& (2.26)

Cuando se tiene una cadena de reactores de tanques agitados, el volumen de material

dentro del reactor será la suma de todos los reactores en la cadena:

vRr = vR1 + VR2 + ... + VRn = vferr^ +Cñ^ + ... +Ci!^ (227)
r»i ri2 rin

Vrt =v^
—

(2.28)
fc=i

r,fc

Donde n corresponde al numero de tanque en la serie. Cuando se tiene una serie

infinita de tanques agitados, n
—> oo

xr
■ fC*- g*zj • íCidC< ,o-^Vrt = v / = v / —

(2.29)
J rt JCío ~i

La cual es igual a la Ecuación (2.22), por lo tanto una serie infinita de reactores de

tanques agitados aproxima el comportamiento de un reactor de flujo pistón.



2.4. MODELADO DE REACTORES

2.4.3. Redes Neuronales Artificiales

Las redes neuronales Artificiales (RNAs) nacieron como resultado del interés en el

modelado del sistema nervioso durante la década de los '40s. Aún cuando el modelado

de los sistemas biológicos sigue siendo un tópico de investigación activo en la actualidad

las aplicaciones actuales de las RNAs van mucho más allá de solo modelar sistemas

nerviosos. Una red neuronal se define básicamente como una colección de unidades

(neuronas) que se comunican entre sí mediante conexiones (denominadas axones). Para

especificar la arquitectura de una red neuronal, en adición al número de neuronas,

debemos especificar un esquema de conectividad (cómo se conectan las neuronas entre

sí), una regla de activación (cómo se combinan las entradas de una neurona para

generar su respuesta) y una regla de aprendizaje (una regla para actualizar la "fuerza"

de una conexión entre neuronas). Para un gran número de problemas, el proceso de

entrenamiento de la red se formula como un problema de minimización en el sentido

de mínimos cuadrados.

Estructura de Redes Neuronales

En un gran número de aplicaciones de redes neuronales se hace uso de dos tipos

básicos de arquitecturas: RNAs de alimentación hacia adelante y RNAs recurrentes.

Las redes de alimentación hacia adelante frecuentemente se denominan redes de

propagación hacia atrás en la literatura de redes neuronales. La conectividad de estas

redes está establecida de manera que cada neurona en una capa distribuye su respuesta

a todas las neuronas de la capa inmediata superior (Figura 2.8). La primera capa, en

una RNA de alimentación hacia adelante de 4 capas se compone de neuronas cuya única

función es el de distribuir sus entradas a la capa inmediata superior. Las neuronas en

las capas intermedias o capas "ocultas" calculan su salida como una función escalar

no-lineal de una suma ponderada de sus entradas más una variable (umbral). La forma

de la función no-lineal empleada puede variar de acuerdo a las aplicaciones y se le

denomina función de activación. Una de las formas más comunes de la función de

activación para neuronas en las capas ocultas es sigmoidal. La forma más común de

dicha función es:

g(Y) = 1(1 + tanh(Y)) = --^ (2-30)
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fl(w42V2+n*.,l'J + 94)

Figura 2.8: Representación esquemática de una RNA de alimentación hacia adelante y 4

capas

La Figura 2.8 muestra un representación esquemática de una red de alimentación

hacia adelante con una sola entrada y una sola salida y dos neuronas en cada una de

las capas ocultas. Las neuronas de la capa de salida (capa final) producen como su

salida una combinación lineal de sus entradas más un umbral. En la figura, v, es la

salida de la neurona i, w^ es la fuerza de conexión entra la neurona i (capa superior)

y la neurona j (capa inferior), a «;„ también se le denomina "peso" El umbral de la

neurona i se denota 0,*.

Estructuras del tipo esquematizado en la Figura 2.8 son conocidas como aproxima-

dores universales: pueden ser usadas para aproximar cualquier función continua de n

variables reales con un soporte en el hiper-cubo unitario [17]. Estas propiedades han

sido probadas para redes con una sola capa oculta y cualquier tipo de función de acti

vación no-lineal del tipo sigmoidal. En la práctica, en el modelado del comportamiento

dinámico de sistemas a partir de series de tiempo se ha encontrado que la adición de

una segunda capa oculta resulta en una búsqueda más eficiente del conjunto de pará

metros (IV, 0) de la red [29]. En 1988, Lapedes y Ferber [29] demostraron que la adición

de la segunda capa no restringe el carácter de las redes como aproximadores universales

y que cualquier hiper-superficie arbitraria podía ser aproximada mediante una red con

dos capas ocultas [29].

Investigaciones realizadas en las capacidades de aproximación de RNAs ha mos

trado que no solo una función continua arbitraria puede aproximarse, sino también su

derivada [11]. Estas pruebas incluyen funciones multivariable.

Capa da Salida

Capas

Ocultas

Capa de Entrada

H-
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La última pieza que completa el paradigma de la red neuronal con alimentación ha

cia adelante es la regla de aprendizaje. En principio, uno puede alterar las propiedades

de un aproximador de RNAs cambiando la manera en que las neuronas se conectan

entre sí. En la práctica, esto rara vez se hace. En su lugar, se busca cambiar la fuer

za de las conexiones entre neuronas mediante experiencia. Suponga que un conjunto

de p pares entrada-salida están disponibles, se desea construir una red que capture el

mapeo implícito entre dichas entradas y salidas. El proceso de entrenamiento de la red

("aprendizaje por experiencia") se alcanza al minimizar la suma del cuadrado de los

errores entre las salidas de la red y los valores experimentales observados para cada

par de entrada-salida(vectores del conjunto de entrenamiento). Para la pequeña red de

la Figura 2.8 suponga que un conjunto de pares Ik — Ok de datos (donde / son las

entradas y O son las salidas) está disponible (k = l,...,p). Para evaluar la red debemos

primero asignar la salida de la neurona de la primera capa con las entradas, es decir

V* = Ik Entonces, en términos matemáticos, el entrenamiento de la red se alcanza al

resolver el siguiente problema de minimización:

™nE=\±(Ok-VkY = \±(ek? (2.31)

donde Vg es la salida de la red evaluada usando las entradas del k-ésimo par. Este

problema se resuelve mediante La regla de la cadena para la diferenciación de funciones

implícitas [48].

La manera más simple de resolver la Ecuación 2.31 es cambiar los pesos y umbrales

en la dirección opuesta al gradiente -dE/dWij, -dE/dOi. Usando la regla de la cadena,

se derivan fórmulas recursivas simples para el calculo de estas derivadas [48]. A estas

fórmulas se les conoce en la literatura de las redes neuronales, como el algoritmo de

propagación hacia atrás. Pesos y umbrales son modificados de acuerdo a:

»«-»«+'(-^) (2-32>

«i «-«• + »(-§!) (2-33)

donde r¡ se le denomina ''velocidad de aprendizaje", la cual es un parámetro apro

piadamente elegido que controla la velocidad de aproximación al mínimo buscado.

Validación cruzada. Numero de neuronas de una red.

Un punto crucial en el éxito de una aproximación de redes neuronales es la asigna

ción del número de neuronas en las capas ocultas. En general, la asignación de
neuronas

26



CAPÍTULO 2. FUNDAMENTO TEÓRICO Y ANTECEDENTES

en las capas de entrada y salida es directa (dependiendo del mapeo a construir, es decir,

del número de entradas y salidas en los vectores del conjunto de entrenamiento); sin

embargo, esto no es el caso para las neuronas en las capas ocultas. Actualmente no se

cuenta con una manera rigurosa de determinar el número óptimo de neuronas en dichas

capas. La elección suele ser arbitraria, e intenta reflejar un compromiso entre el esfuer

zo computacional requerido para entrenar la red y un estimado del mínimo número

de neuronas necesario para capturar el comportamiento del fenómeno de interés. Este

estimado se basa generalmente en la experiencia en el manejo de problemas similares.

Este compromiso es examinado durante el proceso de validación de los resultados; esto

se logra corriendo redes adicionales con un mayor número de neuronas en las capas

ocultas y conjuntos de entrenamiento ligeramente diferentes.

El proceso de validación de los resultados de una RNA busca asegurar que se al

cance la "generalización" y que se evite el "sobre-entrenamiento" (es decir, ajuste al

ruido en el conjunto de entrenamiento). El éxito de las RNAs para un gran número

de aplicaciones ha sido atribuido en parte al alto grado de redundancia implícito en

la estructura de conectividad por capas. Esfuerzos en esta dirección incluyen el uso de

medidas de bondad de ajuste y el uso de técnicas de depuramiento (para restringir la

conectividad entre capas y eliminar parte de la redundancia [23]). En la mayoría de las

apUcaciones se hace uso de una técnica estadística conocida como validación cruzada.

Esta técnica consiste en hacer uso de un conjunto de datos experimentales diferentes a

los incluidos en el conjunto de entrenamiento para examinar las capacidades de gene

ralización de la RNA. El gradiente de la función error y el cambio de los parámetros de

la red se calculan respecto del conjunto de entrenamiento; sin embargo, el criterio para

declarar convergencia está basado en la evolución del error respecto de este conjunto

de "prueba" Para evitar detener el entrenamiento prematuramente, la convergencia se

declara después de que han pasado un número significativo de iteraciones sin ningún

decremento significativo del error respecto de dicho conjunto de prueba.

Estas ideas, para mejorar la generalización y validar las predicciones de una red,

han sido desarrolladas con base en la experiencia en problemas de clasificación. Para

la identificación de sistemas no-lineales a veces puede utilizarse otro punto de referen

cia. Este nuevo punto de referencia consiste en observar la predicción de un tipo de

comportamiento no incluido en el conjunto de entrenamiento pero observado experi

mentalmente.

Evaluación y entrenamiento de las redes neuronales

La RNA con alimentación hacia adelante es la más simple y más usada arquitectu

ra en las redes neuronales. Lapedes y Ferber [28] fueron los primeros en hacer uso de

redes neuronales para la construcción de modelos basados en series de tiempo. Ellos
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propusieron el uso de una red de cuatro capas de alimentación hacia adelante y demos

traron su aplicabilidad para la identificación de series de tiempo de sistemas complejos.

Esta red está compuesta de una capa de entrada, una de salida y dos capas ocultas

con neuronas no-lineales. Aunque, de acuerdo a Cybenko y col. [8], una capa oculta

de neuronas no-lineales es suficiente para garantizar el carácter de aproximador uni

versal de una red, en la práctica la adición de una segunda capa de neuronas ocultas

frecuentemente resulta en una convergencia más rápida y un menor número de neu

ronas [29]. La inclusión de 3 o más capas ocultas, por otra parte, no ofrece ninguna

ventaja adicional y frecuentemente disminuye la velocidad de aproximación hacia la

convergencia [20]. La convergencia más lenta para redes con 3 o más capas ocultas ha

sido parcialmente atribuida a las diferencias en magnitudes relativas a la sensibilidad

de las capas inferiores respecto de las superiores. La sensibilidad de los parámetros de

la red en cualquier capa son proporcionales a la sensibilidad de los parámetros de la

red en la capa superior multiplicada por la salida de una neurona (un número entre 0 y

1). Como resultado, la sensibilidad de los parámetros de la red en la capa más baja son

con frecuencia un orden de magnitud o más, menores que los parámetros de neuronas

en la capa superior (particularmente al inicio del entrenamiento de la red dado que

es usual inicializar los parámetros de la red distribuyéndolos aleatoriamente en una

pequeña vecindad alrededor de cero).

En la notación de la Figura 2.9, el peso asociado con la contribución de la k-ésima

neurona en la capa (i
-

1) en la salida de la j-ésima neurona de la i-ésima capa se

denota Wijk. De la misma manera, el umbral para el cálculo de la salida de la j-ésima

neurona de la i-ésima capa se denota 6íj. En numero de neuronas en la i-ésima capa en

Uij. Usando esta nomenclatura, las salidas de las neuronas de las capas ocultas (i=2,3)

están dadas por:

n*-i

Va = g(¡2 WijkVi-hk + %) (2.34)
fc=l

donde g(.) es la función de activación sigmoidal:

500 = i(l + tanh(Y)}

Para la capa de salida (i = 4), las neuronas son lineales, entonces

simplemente una suma ponderada de sus entradas más un umbral:

"3

Vij = Y,W4jkV3k + 6ij (2.36)
A*=l

Los parámetros de la red se encuentran al minimizar el cuadrado de los errores

entre las predicciones de la red y el valor conocido de las salidas para el conjunto de

(2.35)

sus salidas son
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Figura 2.9: Representación esquemática de una red de alimentación de cuatro capas. La

fórmula para la evaluación de las salidas de la red está ejemplificada en una de las capas

ocultas en la parte baja del esquema



2.4. MODELADO DE REACTORES

entradas dado. Este proceso se denomina "entrenamiento supervisado" en la literatura

de las redes neuronales.

Supóngase que un conjunto de P vectores de entrada-salida están disponibles para

el entrenamiento. Si t? es la salida deseada para la j-ésima neurona en la capa de salida

para el p-ésimo vector de entrada en el conjunto de entrenamiento, la red es entrenada

para minimizar:

P=i ¿=1

La minimización de esta función de error (también denominada función de energía)

puede lograrse utilizando una gran variedad de métodos de optimización. Los métodos

más populares en la literatura de las redes neuronales requieren de expresiones para

las derivadas de la función de energía respecto de los pesos y los umbrales de la red

neuronal. Como se mencionó anteriormente, Rumelhart y col. [4] utilizaron la regla de la

cadena para derivar fórmulas recursivas para el cálculo de estas derivadas (denominadas

regla delta o algoritmo de propagación hacia atrás). Iniciando con la capa superior (note

que las salidas de las neuronas en esta capa aparecen explicitamente en la Ecuación

(2.37)), las siguientes expresiones se obtienen:

W¡Jk
= - í>? -

W* = - ¿<« (2*38)

m*i
p=l p=l

Note la introducción y definición de las variables 6^. Esta definición es clave para

el cálculo de las derivadas en las capas inferiores como se verá a continuación. Debi

do a la definición de estas variables (¿y), esta derivada es conocida como regla delta

generalizada [48]. Para las capas inferiores (i = 2,3), tenemos:

dE

dWi

- = -£W-d,* (2-4°)
ijk

P=i

ae,£~E* *"*>
w P=l

Donde se ha hecho uso de las siguientes abreviaciones:

^sVí^fy^* (2-42)
1=1
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^•=Í7V^.)£WV2. (2.43)
1=1

ne%i = Y.WWV2k + 6V (2-44)
fc=i

nef2j = jrW2jkV1pk + d2j (2.45)
fc=i

donde g'(.) es la derivada de la función •?(.); para la forma sigmoidal específica que

se propone:

5'(y)=IM(i-tanh2(y)) (2-46)

Note que la secuencia que debe seguirse en la evaluación de las derivadas: el error

es 'propagado" desde la capa superior hacia abajo. Debido a esta característica, esta

arquitectura se denomina frecuentemente red neuronal de propagación hacia atrás.

Durante el entrenamiento, la evaluación de la red involucra un "paso hacia adelante" y

el cálculo de las derivadas involucra un "paso hacia atrás" a través de la red.

Note también que las derivadas de la función de energía tienen la forma general:

m-ipt-vm. (247)

En resumen, de las fórmulas proporcionadas pueden obtenerse directamente las

derivadas de las salidas de la red respecto de pesos y umbrales.

Como mencionamos anteriormente, el algoritmo más común para calcular el cambio

en los parámetros de la red durante el entrenamiento es el algoritmo del descenso más

inclinado con una "velocidad de aprendizaje" fija. Para la m-ésima iteración los pesos

y umbrales cambiaran de acuerdo a la siguiente formula:

Wi7k+1 = WW +
l(-9^)m (2-49)

BE

0^ =

e^ + r,(-—r (2.50)

donde el super-índice m denota la iteración durante el entrenamiento de la red.
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SISTEMA EXPERIMENTAL

3.1. Descripción del Reactor Experimental

El reactor experimental está instalado en el Laboratorio de Biocombustibles de la

Unidad de Ingeniería Avanzada del Cinvestav-Guadalajara. Dicho reactor fue diseñado

y construido con tecnología propia [5]. Como se mencionó en la sección 1.1, el reactor

experimental somete la biomasa a tres procesos en secuencia: extrusión, autohidrólisis

térmica y explosión de vapor, separados en 3 secciones que son las etapas de alimenta

ción, proceso y descarga.

El reactor es continuo y opera en un esquema de reactor tubular donde la paja de

trigo avanza mediante un tornillo sinfín de velocidad variable para manipular el tiempo

de residencia t dentro del reactor (de 10 a 50 minutos). Trabaja a una presión de vapor

saturado de 70 psig, aproximadamente 160°C. La paja de trigo es cortada con un molino

de martillo a un tamaño de 1.19 mm. Este tamaño fue elegido por que estudios han

demostrado que es adecuado para la producción de xilosa en autohidrólisis [45]. El

reactor se muestra en la Figura 3.1, indicando sus componentes correspondientes a sus

etapas de alimentación, proceso y descarga, así como sus respectivas entradas y salidas.
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Figura 3.1: Fotografía del Reactor Experimental

En la Figura 3.2 se muestra un diagrama esquemático del reactor experimental,

donde se presentan las etapas y los componentes del reactor. En la etapa de ali

mentación, se cuenta con una tolva alimentadora integrada por un tornillo helicoidal

primario (manipulado por un primer motor) dispuesto verticalmente (15-03), el cual

desplaza la biomasa a un sistema alimentador (E-04), compuesto por un arreglo de

pistones hidráulicos que sirven para compactar y desplazar la biomasa. La biomasa

hidratada se compacta de tal manera que se extrae la mayoría del agua que contiene.

Esto con el objetivo de compactar la biomasa para formar un "tapón" o "taco" de paja

y evitar la pérdida de presión en la etapa posterior. Enseguida el "tapón" de paja com

pactada pasa a través de un carrete que se une con una conexión bridada horizontal.

Esta conexión alimenta la biomasa proveniente del dispositivo de alimentación y dosi

ficación hacia el interior de un cuerpo de sección tubular (E-05), etapa de proceso.

Dentro de la sección tubular se aloja un tornillo helicoidal secundario (manipulado por

un segundo motor) dispuesto horizontalmente, que desplaza la biomasa a lo largo de la

sección. Las revoluciones por minuto de este segundo motor se relacionan linealmente

con en el tiempo de residencia de la biomasa dentro del reactor, con un rango de ope

ración de 300 a 1500 rpm (tiempos de residencia de 50 a 10 minutos respectivamente).

El cuerpo de sección tubular (E-05) está conectado a una caldera de vapor saturado

(E-09), que genera vapor a presión. Este sistema puede alcanzar presiones de 70 psig

que corresponden a temperaturas de vapor saturado alrededor de 160°C. El vapor se

mantiene dentro del cuerpo tubular (E-05) debido a que no tiene por donde escapar. El

tornillo helicoidal secundario transporta la biomasa hasta una voluta (E-06). La voluta
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está integrada por un tornillo helicoidal terciario (manipulado por un tercer motor)

que desplaza la biomasa a la etapa de descarga. La etapa de descarga está consti

tuida por una primera válvula (V-05), una cámara de retención que aloja a la biomasa

alimentada por la válvula y una última válvula (V-06) que suministra la biomasa a

un contenedor receptor (E-07). Una vez que la biomasa se encuentra en el contenedor

receptor está lista para ser analizada y determinar las concentraciones finales de cada

especie en observación. Este arreglo de válvulas de descarga funciona bajo la premisa

que ambas válvulas no pueden estar abiertas al mismo tiempo, debido a que se perdería

la presión dentro del cuerpo de sección tubular(E-05).

Debido a la configuración descrita anteriormente, el reactor somete la biomasa a 3

procesos en secuencia: extrusión, proceso que se lleva a cabo durante la compresión

con el arreglo de pistones en la etapa de alimentación; cocimiento a presión o hidrólisis

térmica, se realiza en el cuerpo del reactor durante la etapa de proceso, debido a que

mientras la biomasa es transportada, el interior del cuerpo del reactor es calentado con

vapor saturado, por lo que la paja de trigo es sometida a temperaturas alrededor de

160°C que rompen las cadenas de celulosa y hemicelulosa y dan origen a la formación de

monómeros de xilosa y glucosa, como se observa en la sección 4. 1 de la estequiometría

de la paja de trigo; en la etapa de descarga, la biomasa es expulsada del reactor por

explosión de vapor debido al cambio drástico de presión que sufre al cambiar de un

entorno presurizado al medio ambiente.

Modelo de control de procedimientos ISA-88

Debido a la configuración del reactor experimental se definieron procedimientos de

operación para el reactor experimental. Dentro de estos procedimientos se encuentran:

Arranque de los procesos de extrusión, cocimiento y explosión de vapor, paro de emer

gencia, operación manual, operación automática y operación automática por pasos.

Con la finalidad de sistematizar los procedimientos de operación del reactor se

construyó un modelo de control de procedimientos basado en los estándares propuestos

por el modelo ISA-88. El modelo de control se procedimientos se basa en un modelo

físico para su construcción, Figura 3.3. El modelo físico enuncia el equipo involucrado

para la operación del reactor.

Para identificar el modelo físico, se inicia con la segmentación de las unidades de

equipo. Partimos del diagrama de tuberías e instrumentos, Figura 3.2 y basta con

reconocer dentro de cada unidad el equipo o grupo de equipo que realiza una o más

acciones (definiendo acciones dentro del modelo de control de proceso).

Una vez que se tiene completado el modelo físico, se desarrolló el modelo de control

de procedimientos, Figura 3.4. Comenzando por definir el procedimiento, el cual esta

blece la estrategia para la identificación de una tarea con sentido de proceso, en este
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Figura 3.2: Diagrama de tuberías e instrumentos del Reactor de Pretratamiento, que muestra
los procesos a los que es sometida la biomasa
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Modelo Físico
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Pistón alimentador L
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Válvulas solenoide
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Caldera

Motor de proceso
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Tomillo helicoidal
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Tubo de proceso
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Motor de descarga

Válvulas de sólidos

Compresor

Figura 3.3: Modelo físico

caso la operación del reactor de autohidrólisis.

El procedimiento unitario se define como un conjunto ordenado de operaciones

que provocan que una secuencia de tareas de proceso se lleve a cabo dentro de una

unidad. Por tanto, a cada unidad le debe corresponder por lo menos un procedimiento

de unidad. Es importante destacar que aunque varios procedimientos unitarios pueden

estar asociados con una única unidad, solo un procedimiento de unidad puede estar

activo dentro de la unidad en uh instante dado.

Un procedimiento unitario puede sub-dividirse en una o más operaciones, en el caso

de división en varias operaciones estas deben desarrollarse secuencialmente dentro de

una unidad, es decir, solo una operación puede estar ejecutándose en un instante dado

dentro de la unidad.

Las fases representan la parte más pequeñas del modelo de control de procedimien

tos y están en capacidad de provocar una o más acciones de procesamiento.

Comunicaciones

Como se mencionó en los objetivos de este trabajo, la intención es establecer un

esquema de control que regule las concentraciones de componentes durante la autohi-
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Modelo de Control de Procedimientos
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Figura 3.4: Modelo de control de procedimientos

drólisis dentro del reactor. Debido a los parámetros de diseño, los motores que mani

pulan los tornillos helicoidales (E-03, E-05 y E-06) son controlados por un Controlador

Lógico Programable (PLC) de la marca DirectSoft®. Sin embargo, la mayoría de las

estrategias de control se diseñan e implementan en el software MatLab®, por lo que

fue necesario establecer un sistema de comunicación que transmitiera la información

en un canal bidireccional entre el equipo de instrumentación (PLC) y el software de

control (MatLab®).

Se utilizó el servidor KEPServerEX® para establecer la linea de comunicación entre

los sistemas descritos. Dicho servidor es una solución flexible y escalable para conectar,

administrar, monitorear y controlar diversos dispositivos de automatización y aplica

ciones de software. La comunicación se gestiona a través de una plataforma con el

protocolo de comunicación OPC que es compatible con el software y el equipo de ins

trumentación, teniendo así el intercambio de información en ambos sentidos como se

muestra en la Figura 3.5.

4
Matlab

Figura 3.5: Diagrama de comunicación entre sistemas
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3.2. Metodología Experimental

El proceso de experimentación es el siguiente:

La paja de trigo molida se mezcla con agua en las proporciones deseadas, en los

experimentos realizados en este trabajo se considera una relación de proporción de

1:10 (1 kg en base seca de paja y 10 litros de agua) que sirve de entrada al reactor en

continuo. Posteriormente empieza a operar el sistema alimentador, ejecutando la fase

'mover el motor alimentador", sin montar la flecha del tornillo que conduce la paja

desde el inicio del reactor hasta su salida, debido a que se tiene que corroborar que se

ha formado un "tapón" consistente que no permita que se escape la presión por parte

del vapor saturado. La paja de trigo es compactada por el juego de pistones del siste

ma alimentador. Se encontró que después de 80 ciclos de una operación (operaciones

completas de compactar y transportar, en el procedimiento unitario "extrudir") con la

alimentación de la tolva acoplada con la compresión de los pistones, el "tapón" de paja

de trigo es lo suficientemente consistente para mantener la presión dentro del proceso

de hidrólisis térmica. Una vez que el "taco" es consistente (es decir, que al sistema de

pistones hidráulicos le cuesta esfuerzo desplazarlo), se arma completamente el reactor,

se abre la válvula que proporciona el vapor saturado y comienzan a operar todos los

procedimientos unitarios simultáneamente ("extrudir", "cocer" y "explotar"). La paja de

trigo avanza a través del reactor y llega hasta el proceso de explosión de vapor para caer

en un contenedor que la almacena. El tiempo de obtención de muestras en el proceso

de descarga es alrededor de 10 minutos. Finalmente las muestras son analizadas en

peso y en sus respectivas concentraciones de hemicelulosa, celulosa, olígomeros y mo-

nómeros por el equipo de trabajo del Laboratorio de Biocombustibles con el objetivo

de medir los rendimientos de la experimentación del reactor bajo ciertas condiciones

de operación.

Se realizaron 6 corridas para caracterizar el comportamiento del reactor, dichas

corridas se muestran en el Apéndice A. Cada corrida toma alrededor de 6 a 8 horas

continuas de operación. En primera por que se tiene que esperar a que se forme el

"taco" o "tapón" de paja de trigo. Después con un r definido, se busca llegar a un

estado estacionario. Después se hace un cambio del tipo escalón en el valor de r para

capturar la dinámica estado transitorio y esperar a que llegue a su respectivo estado

estacionario en las concentraciones de los monosacáridos de la paja de trigo. Otro factor

a considerar es que el proceso de molienda y tamizado de la paja suele ser lento, y para

cada corrida realizada en el reactor se requieren alrededor de 3 a 4 kg en base seca con

un cierto tamaño (1.19mm).
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CAPÍTULO 4

MODELADO MATEMÁTICO

En este capítulo se presenta el desarrollo del modelado matemático propuesto. Este

modelo captura la dinámica de la hidrólisis térmica dentro del reactor (procedimiento

unitario de cocer la paja de trigo). Su diseño es una aproximación por una serie de

reactores en tanques agitados (RCTA) y el modelo cinético está basado en un modelo

por lotes que describe las concentraciones de azúcares y actividad acida durante el

proceso.

Además se presenta una alternativa para modelar el reactor con un sistema de redes

neuronales que aproxima el comportamiento deseado. Con este modelo se capturan los

efectos de todos los procesos en el reactor (extrusión, hidrólisis térmica y explosión de

vapor). Debido al proceso de experimentación descrito en el Capítulo 3, se realizaron

pocas corridas en el reactor, además de que durante la operación del reactor se tuvieron

diversas dificultades ingenieriles. Por lo tanto, ante la falta de datos, este sistema de

redes neuronales se entrenó con experimentos computacionales obtenidos del modelo

de tanques agitados en serie.

En este capítulo también se presenta el diseño de un ley de control del tipo PID,

que se encarga de regular la concentración de azúcares en el reactor experimental.

4.1. Ecuaciones Estequiométricas de la Autohidrólisis

de Paja de Trigo

El modelo que describe la estequiometría se presenta a continuación [54] y concierne

a) la hidrólisis de polisacáridos por los ácidos orgánicos (principalmente ácidos acéticos)

que fueron producidos durante la autohidrólisis de la biomasa lignocelulósica y b) la

producción de estos ácidos.
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HRR^ OHSA ^-4 xilosa *^*4 furfural

HFR^ OHSA -^ xilosa -^-4 furfural

CC^ OCSA^ glucosa -^ 5-HMF í4-1)

CA -^ OCSA^ giucosa^ 5.HMF

GA-^AA

Donde: HRR es la hemicelulosa resistente a la reacción; HFR es la hemicelulosa

de fácil reacción; OHSA, los oligosacáridos de la hemicelulosa solubles en agua; CC, la

celulosa cristalina; CA, la celulosa amorfa; OCSA, oligosacáridos de la celulosa solubles

en agua; 5-HMF, el Hidroxilometil Furfural; GA, los grupos acetilos y AA, el ácido

acético.

La composición de la paja de trigo, manejada por Sidiras y col. [54], se muestra en

la Tabla 4.1.

Tabla 4.1: Composición de la paja de trigo [54]

Paja de trigo

Componente % en bs

Celulosa 32.7

Hemicelulosa 24.5

Xilosa 19.3

Arabinosa 2.7

Grupos acetilos 2.5

Lignina insoluble en ácido 16.8

Cenizas 4.7

Extractivos 6.2

Otros componentes solubles en ácido 15.1

Grado de cristalinidad de la celulosa 79.5

Hemicelulosa resistente a la reacción 32.6

4.2. Modelo de Referencia: Reactor por Lotes

En 1989, Sidiras y col. [55] desarrollaron un sistema de ecuaciones cinéticas de

primer orden para la autohidrólisis de hemicelulosa de fácil reacción y resistente a la

reacción. Este esquema de reacción había sido propuesto anteriormente para la hidró

lisis acida (catalizada por acida sulfúrico) de biomasa lignocelulósica. En ese caso, la

actividad acida fue asumida constante durante el proceso de autohidrólisis. Sin embar

go, tal suposición no es completamente acertada. En realidad, durante la autohidrólisis,

la actividad de los ácidos cambia dramáticamente ya que los ácidos orgánicos (en su

mayoría ácido acético) son producidos por los grupos acetilos de la biomasa lignocelu

lósica [54].
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La autohidrólisis de la celulosa amorfa y cristalina, la autohidrólisis de los oligosa

cáridos y la degradación de xilosa/glucosa pueden ser descritas por ecuaciones cinéticas

de primer orden [54]. Las siguientes ecuaciones describen a) las reacciones de autohi

drólisis de los materiales lignocelulósicos y b) la formación de ácidos orgánicos durante

el proceso:

dCnfi
dt

= hiaCiía (4-2)

*^§» = kaCa + ki2Ci2 - kaCi3 (4.3)
at

^ = kir,Ca-kiL_C_i (4.4)
at

¿-
- kA(aoo

- a) (4.5)

kij = pi:iae
«r (4.6)

*U = PAe~^ (4.7)

Donde i = C para la hidrólisis de la celulosa, i = H para la hidrólisis de hemice

lulosa, j = 1,2, 3 o 4 es el término asociado a i que refiere a la respectiva velocidad

de reacción; p{j y E¡j son el factor pre exponencial (min-1) y la energía de activación

(kJ/mol), respectivamente; a es la actividad de los ácidos producidos durante la au

tohidrólisis; Ofnf es el valor para a cuando t -. oo; A es el subíndice para la actividad

acida. Todos los valores de concentraciones Cy(¿ = C o H),j = 1,2,3 o 4) en este

modelo fueron expresados en unidades peso/peso, basadas en la cantidad inicial de los

componentes secos en el sistema de reacción. Las velocidades de reacción, kij, fueron

expresadas en min-1, el tiempo de reacción en min, y la temperatura de reacción T en

K. d\ + Ca representan la concentración de los polisacáridos que no han reaccionado

Cío, y C¿3 + Cu representa la concentración del total de azucares en fase líquida (Cj/-).

La concentración de los productos de descomposición (furfural, 5-HMF), Cas, puede

ser calculada de la expresión 1 — (Cío + Cir)- Las concentraciones de los productos de

autohidrólisis obtenidos de los polisacáridos (celulosa y hemicelulosa) son:

Cj = Ei;c,HCio,o*Cijj = Q3Ar (4g)
L¿i=C,H °«0,0

Donde C¿o,o es la concentración experimental inicial de la celulosa y hemicelulosa

de paja de trigo.

El modelo propuesto puede describir el sistema de reacción de autohidrólisis para

polisacáridos. Este modelo, también puede predecir la concentración de los polisacáridos

bajo condiciones de reacción isotérmicas.
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a) b)

Figura 4.1: Perfil de concentraciones de a) Hemicelulosa, Oligosacáridos de hemicelulosa

solubles en agua y Xilosa y b)Celulosa, Oligosacáridos de celulosa solubles en agua y Glucosa

para la autohidrólisis de paja de trigo 160°C, descritos por Sidiras y col. [54]

Los resultados que presenta este modelo fueron replicados para perfiles de tem

peratura de 160°C, debido a que esta temperatura es la que se maneja en el reactor

experimental. Los perfiles de concentración del modelo de referencia se muestran en la

Figura 4.1, realizados con los parámetros cinéticos descritos por la tabla 4.2, mismos

que se utilizan en el modelo descrito por Sidiras y col. [54].

4.3. Modelo Dinámico del Reactor Continuo de Au

tohidrólisis

Debido a que el reactor con el que se trabajó fue construido con tecnología propia,

en la literatura no hay modelos que describan el comportamiento de un reactor con

estas características.

Con base en el modelo de referencia descrito en la sección 3.2, se desarrolló una

estrategia de modelado para la hidrólisis térmica del reactor tubular continuo. Esto es,

sin tomar en consideración los procesos de extrusión y explosión de vapor.

El reactor experimental es continuo y puede ser modelado como un reactor de flujo

pistón; sin embargo, uno de los objetivos de este trabajo es poder manipular r para

controlar las concentraciones de los componentes que reaccionan dentro del reactor. Con

el modelado con reactores del tipo flujo pistón, el tiempo de residencia r no aparece

como una variable explícita que pueda ser manipulada. Por lo tanto, bajo la premisa de

que una serie infinita de tanques agitados aproximan el comportamiento de un reactor

continuo, descrita en la sección 2.2.1, se propuso un modelo de tanques agitados en

serie. Con este modelo se describe la dinámica de la autohidrólisis térmica dentro del
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Celulosa Cristalina c,
Celulosa Amorfa c2
OCSA" c,
Glucosa c4
HRR6 Hy
HFRC H?,
WSOHd H__
Xilosa "4

pH yl

Tabla 4.2: Parámetros cinéticos del modelo no isotérmico propuesto para la hidrólisis

de de paja de trigo a 160°C

Parámetros cinéticos

Componente ij Factor de frecuencia Pjj Energía de Activación Ejj
™"

7.82 x IO14 116.4

5.22 x IO15 116.4

1.40 x IO17 125.0

1.23 x IO20 164.0

1.93 x IO15 104.0

1.40 x 1016 104.0

4.30 x IO21 156.5

4.50 x IO29 232.5

1.89 x IO4 5^0
"Oligosacáridos de celulosa solubles en agua

''Hemicelulosa resistente a la reacción
*■

Hemicelulosa de fácil reacción

■■■Oligosacáridos solubles en agua de hemicelulosa

reactor experimental y se tiene a r explícitamente.

En el modelado de la serie de RCTA's se emplea el modelo cinético para la au

tohidrólisis de paja de trigo en reactores por lotes propuesta por Sidiras y col. [54].

Se utilizan las mismas unidades utilizadas en el modelo de referencia. Con base en

las Ecuaciones (4.2) a (4.7), se construye un modelo por RCTA, que utiliza el mismo

tiempo de residencia para todos los reactores en la cadena, basado en la Ecuación (4.9):

dC„k C„k-l — C„k
,

, . rr-r

-ir
=—

;
—

+rk (4-9)

donde Cnk equivale a la concentración de cada componente en el reactor k; r es la

velocidad de reacción; r corresponde al tiempo de residencia de la paja de trigo en

el reactor; k corresponde al número de reactor en la cadena de RCTA; n = ij con

respecto a las Ecuaciones (4.2) a (4.7). Debido a que actualmente en el Laboratorio

de Biocombustibles no se cuentan con los parámetros cinéticos para las ecuaciones

descritas de (4.2) a (4.7), se utilizaron las mismas velocidades de reacción del modelo

de referencia por lotes [54].

La contribución en cada tanque en la serie es acumulada, de manera que al final la

suma de todos los tiempos de residencia de los tanques en la cadena será el tiempo de

residencia de la paja de trigo en el reactor experimental (tiempo de residencia total,

T). El valor del tiempo de residencia de cada reactor en la serie, r, varia dependiendo

del número de reactores en la cadena y está dado por:

Tiempo de residencia total (JT)
Número de reactores



4.3. MODELO DINÁMICO DEL REACTOR CONTINUO

V

—~~ 1 tanque agitado
"■■"""■"^ 2 tanques agitados
—"- 4 tanques agitados
—.' 8 tanques agitados

8 tanques agitados

u j __.
. i —i

•

1 1 1 1

0 SO 100 150 200 250 300 350 400 450 500

Tiempo, t (min)

Figura 4.2: Concentraciones de xilosa para diferentes números de tanques en la serie. Tem

peratura T de 170°C. Cambios en el valor de tiempo de residencia (r) de 7 min a 9 min a los

150 minutos de operación y de 9 min a 8 min a los 300 minutos de operación.

por lo tanto, el tiempo de residencia total (T) no cambia y lo único que varia es el

tiempo de residencia (r) en cada uno de los reactores en la serie.

Por ejemplo si se emplea un Y de 40 minutos, con una cadena de 4 reactores, cada

reactor tendrá un r de 10 minutos, en cambio si se utiliza una cadena de 5 reactores,

el tiempo de residencia de cada reactor será de 8 minutos.

Para establecer el número mínimo de reactores en la serie de RCTA que sea capaz de

describir el proceso de manera adecuada, se utilizaron los valores de concentración de

azúcares para cada aumento de reactores en la serie de RCTA. Se tomó en consideración

únicamente la cadena de hemicelulosa para la producción de xilosa, debido a que en el

pretratamiento por autohidrólisis es más significativa la conversión de xilosa que la de

glucosa (producida por la reacción de celulosa). El error queda definido de la siguiente

manera:

en = xilosaserie n

-

xilosaserie n_1 (4.11)

donde n = 2, 3, ... se refiere al número de reactores en la serie.

En la Figura 4.2 se muestran los resultados de los perfiles de concentración de

xilosa para cadenas de RCTA con diferente número de reactores y diferentes valores

del tiempo de residencia r.

Se observó que a partir del cuarto reactor el error no es significativo con respecto

al añadir un quinto reactor en la cadena. Por lo que se considera que para este sistema

¿.xj
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Tabla 4.3: Error en estado estacionario para cada incremento en el numero de reactores

en la serie para los valores de xilosa

Error en estado estacionario

^^S^^" 2 vs 1 3 vs 2 4 vs 3 j 5 vs 4 6 vs 5 6 vs 7 7 vs 8

7 min 0.3838 0.2481 0.1562 0.1056 0.1815 0.0570 0.0443

8 min 0.3213 0.0045 0.0363 0.0352 0.0650 0.0247 0.0205

9 min 0.7946 0.1854 0.0653 0.0279 0.0410 0.0064 0.0031

con 4 reactores es suficiente para tener una buena aproximación del comportamiento

del reactor tubular. En la Tabla 4.3 se muestra la comparación de los resultados a la

salida de cada arreglo de reactores.

Además se calculó el error, para los valores de xilosa, entre la concentración de salida

del cuarto reactor en la serie con respecto a la concentración de salida de un modelado

por un reactor de flujo pistón, Ecuación (2.10). Se utilizó un tiempo de residencia (t) de

12 min y un valor de temperatura constante (T) de 164°C. El valor del error calculado

es de 0.1908, lo cual se considera aceptable debido a las incertidumbres inherentes del

sistema.

4.4. Aproximación de Redes Neuronales Artificiales

al Reactor de Autohidrólisis

Debido a la dificultad para obtener mediciones experimentales intermedias en el

reactor de pretratamiento, se construyó como una alternativa de modelado, una red

neuronal de tipo perceptrón multicapa para la identificación del reactor experimental.

Dicho sistema neuronal utilizó un algoritmo de aprendizaje de retropropagación del

error. Otro motivo para seleccionar este tipo de modelos es para incorporar los efectos

de extrusión y explosión de vapor presentes en el reactor experimental, debido a que

con el modelado por RCTA solamente se cubre la parte de la hidrólisis térmica.

Tomando en consideración el número de capas para una RNA que describe un

sistema no-lineal de la sección 2.5, se utilizaron 2 capas ocultas, donde cada capa oculta

contiene 10 neuronas y las funciones de activación son del tipo sigmoidal Ec.(2.30); la

capa de salida se tiene una función de activación de tipo lineal.

Obtención de los conjuntos de entrenamiento de la RNA

Durante la experimentación en el reactor se tuvieron diversos inconvenientes técni

cos, además como se mencionó en la sección 3.2 cada corrida requiere una gran cantidad

de paja de trigo en base seca.Por lo tanto, actualmente no se tienen los suficientes datos
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experimentales para hacer un entrenamiento con la red neuronal que sea capaz descri

bir el comportamiento dinámico del reactor. Sin embargo, con el objetivo de reproducir

los suficientes resultados que se puedan obtener del reactor experimental para tener un

entrenamiento adecuado, se realizaron experimentos computacionales con el modelo

propuesto en la sección anterior.

El conjunto de datos de entrada de la red fueron las concentraciones iniciales (en

trada del primer reactor de la secuencia), junto con el tiempo de residencia de cada

reactor en la serie(r) y la temperatura. Los parámetros de temperatura y tiempo de re

sidencia fueron modificados conforme pasaba el tiempo (con el objetivo de que la RNA

fuese capaz de poder capturar el comportamiento transitorio del sistema cuando estas

variables cambian su valor). Las salidas fueron el perfil de concentraciones estimado a

la salida del último reactor de la secuencia simulando ser los valores de la salida del

reactor experimental.

4.5. Diseño de Ley de Control

Debido a que las dinámicas son lentas y suaves, se diseñó una ley de control basada

en el error (error=salida del sistema - señal de referencia) del tipo proporcional, integral,

derivativo (PID) [38], descrito por la siguiente ecuación.

u(t) = Kpe(t) + Ki í e(r)dT + kd^ (4.12)

Sin embargo este tipo de controladores son diseñados únicamente para sistemas

lineales (no para sistemas no-lineales como el modelo propuesto), por lo tanto fue

necesario obtener una aproximación lineal para el sistema no lineal de la sección 4.3

alrededor de ciertos puntos de operación.

Considérese un sistema no lineal cuya salida es función de 2 estados y 1 entrada,

Xi,x2 y u de modo que y
= f(xi,X2,u).

Se puede linealizar el sistema alrededor de un punto de operación (x1 , x2u) mediante

la ecuación:

J\X\,X2,U) J\X__,X2,U)
—

qx ^\X1=X1 tx2=x_i ,u=uqX2 |Xl=Xl ,***2=X2,U=ÍZ

M
du"■"8ul*cl=xl'x2=I2'u=u (.4.13)

Ahora aplicado al sistema no lineal de la Ecuación (4.9) se tiene para la reacción

de celulosa/hemicelulosa (4.2), x\ corresponde a la concentración de cada especie, X2

corresponde a la actividad acida y u al tiempo de residencia (t):
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f(C, a, U) -

f(C,a,ü) = |£lc=C,a=o,u=U + |£lc=ü,a=a,u=5 + |£ IC=C,a=a,u=ñ (4*14)

Ahora aplicando al sistema, las ecuaciones, para cada componente, quedan descritas

en la Tabla 4.4.

El sistema se linealizó alrededor de los puntos: r = 4 min, a = 5.25, HRR = 31 %,

HFR = 46%, OSHA = 21.5%, xilosa = 1.4%, furfural = .0065%, CC = 79.84%,

CA = 19.89%, OSCA = 0.17%, Glucosa = 0.0023%, ~HMF = .0000006%. Dichos

puntos son los valores de los componentes del sistema en estado estacionario con un

tiempo de residencia total de T 20 min y una temperatura constante de 160°C.

En la Figura 4.3 se muestra la comparación entre el sistema no-lineal y el sistema

linealizado alrededor de los puntos de operación, para la reacción de hemicelulosa (que
es el componente que en este trabajo se va a controlar).

Una vez que se tiene el modelo del sistema linealizado se procede al diseño del con

trolador. Este controlador se sintonizó utilizando las leyes de sintonización se Ziegler-

Nichols [38], basado en la respuesta de la planta a una entrada escalón unitario de

manera experimental. Este método se caracteriza por dos parámetros que intervienen

en él: el tiempo de retardo L y la constante de tiempo \& . Bajo este concepto se obtienen

las siguientes ganancias para la Ecuación (4.12): Kp = 6.8, Kd = 0.12, Ki = 0.4.
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Tabla 4.4: Ecuaciones del sistema linealizado

Componente Ecuación

CCa, HRR6

CAc,HFRd

OCSAe,OHSA-/

Glucosa, Xilosa

HMF», Furfural

Actividad acida

dC-t C20—C2
dt

~

ü pH2ae^C2 + (=± - pH2aeT&)(C2 - C2) +

(-pH2e^C2)(a -a) + ^^(u -

ü)
dfí*. = Caa^Ca +pH1ae-^C1 + pH2ae-^C2 - pH3ae&C3 +

p/fiae^-(d -

Ci) + pH2á,e^(C2 - C2) + (ir
~

pH3ae~^)(C3 -

C3) + (pHie^Ci + pH2e^C2 -

pH3e=^C3)(a -

a) + ^^(u
- ü)

dg± = Cn^Ci +pHzae-&C3-pHiaemCA+pH3ae=&(C3 -

C3) + (^
- pH4áe=&)(C4 - Vi) + (pH3e=&C3 -

pH4e^C4)(a -a) + Qa^sí(u
-

u)
dg¿ = Cü^Üí +pH3ae-^3 -pHiae&CA +pHsaeñ&^s -

C3) + (=+ - pH4ae=&)(C4 - C^ + (pH3e=&C3 -

pH4e^C4)(a -a) + °izfVi (u -

u)
dg¿_ = Cm^Ci + pH4ae-&Ci + pH4ae& (C4 -C4) + =± (C5 -

C5) + (pH4e^C4)(a -a) + ^^(u
-

u)

KA(aoo -á) + (=± + KA)(a
-

a) + ^(u
-

u)
da 00—0

dt
~

t»

"Celulosa cristalina

-'Hemicelulosa resistente a la reacción

c
Celulosa amorfa

''Hemicelulosa de fácil reacción

'Oligosacáridos de celulosa solubles en agua

-'Oligosacáridos de hemicelulosa solubles en agua

■'Hidroxilometil furfural
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Figura 4.3: Comparación entre el sistema no-lineal y el sistema linealizado



CAPÍTULO 5

RESULTADOS

5.1. Comportamiento de Lazo Abierto del Reactor

Experimental

5.1.1. Validación Experimental del Modelo Propuesto

Dentro de los experimentos basados en la operación descrita en el Capítulo 3, se

realizaron diversas corridas en el reactor experimental. En la mayoría de estos experi

mentos se realizó un cambio en el valor de rpm del motor de proceso con el objetivo

de capturar el comportamiento dinámico del estado transitorio del sistema. Las rpm

influyen directamente en el valor del tiempo de residencia (sección 3.2), y varían de 300

a 1500 rpm (50-10 minutos respectivamente), valores mínimos y máximos del motor.

Debido a que las mediciones son discretas y la estrategia que se propone es con un

sistema continuo, los valores reales de las concentraciones, actividad acida y tempe

ratura se aproximaron con curvas de ajuste por splines. De esta manera se tienen los

valores intermedios en las mediciones de los resultados experimentales.

En la Figuras 5.1 y 5.2 se muestran los resultados del modelo por RCTA comparados

con los resultados de la experimentación realizada el 24 de abril de 2014 (Apéndice A) en

el reactor experimental. Para el modelo por RCTA se utilizaron los parámetros cinéticos

descritos por la Tabla 4.2 propuestos por Sidiras y col. [54], además de los valores

iniciales descritos en la Tabla 4.1. El sistema se simuló con un tiempo de residencia

total constante de T =10 minutos, con un cambio a los 150 minutos de operación a

T =50 minutos. Mismos cambios en el tiempo de residencia que se hicieron durante

la experimentación del 24 de abril de 2014 (Apéndice A). Además, se utilizó el perfil

de temperatura (T) descrito por la Figura 5.3 a) y la actividad acida del modelo del

sistema, mostrada en la Figura 5.3 b).
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100 150

tiempo (minutos)

C)

Figura 5.1: Resultados del modelo por RCTA para apromixar la dinámica del reactor expe

rimental, a) Porcentaje en masa de Hemicelulosa, b) Porcentaje en masa de Oligosacáridos
de Hemicelulosa, c) Porcentaje en masa de Xilosa
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Figura 5.2: Resultados del modelo por RCTA para aproximar la dinámica del reactor ex

perimental, a) Porcentaje en masa de Celulosa, b) Porcentaje en masa de Oligosacáridos de

Celulosa, c) Porcentaje en masa de Glucosa
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Figura 5.3: a) Perfil de temperatura utilizado durante la experimentación b)Resultados del

modelo por RCTA para apromixar la actividad acida

Se observa como el modelo propuesto tiene un comportamiento similar al que pre

senta el reactor experimental para la hemicelulosa (Figura 5.1). Para la celulosa (Figura

5.2), en el reactor experimental se obtiene una mayor conversión, por lo que se consi

dera que un ajuste en los parámetros cinéticos de esas ecuaciones diferenciales ofrecerá

una mejor aproximación. Esto se puede hacer sin afectar la hemicelulosa, debido a que

como se mostró en la sección 4.2 estas reacciones son independientes.

Otro factor a tomar en consideración es la incertidumbre que pueden generar las

mediciones de concentración.

Para la comparación hecha en en la Figuras 5.1 y 5.2 se tomó en consideración

únicamente la experimentación realizada el 24 de abril de 2014 (Apéndice A). Se rea

lizaron más corridas en el reactor experimental, sin embargo sus comportamientos no

fueron tomados en cuenta por diferentes razones, las cuales se detallan en el Apéndice

A.

Retomando la Ecuación (2.2) de tiempo de residencia r = |*, se probó utilizar un

tiempo de residencia que dependiera del flujo másico del reactor experimental. Esto

con el objetivo de tener un mejor análisis de la variable del tiempo de residencia en el

reactor.

Para poder aplicar esta ecuación fue necesario añadir el término de la densidad

de la paja de trigo, p. En este caso VR fue un parámetro de ajuste, no se conoce con

exactitud el volumen de reactor (debido que actualmente no se tiene caracterizado el

flujo de entrada al reactor), Vr se ajustó a un 15% de la capacidad total del reactor

para que las curvas calculadas por el modelo tuvieran
un comportamiento similar a las

obtenidas experimentalmente.

La Ecuación (2.2) asociada al modelo por RCTA, queda de la siguiente manera:
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Figura 5.4: a) Perfil del flujo másico experimental b) Valor del tiempo de residencia, con base

a la Ecuación (5.1)

pVn

nv0
(5.1)

Donde el volumen de reactor que se utilizó fue de Vr = 0.00075507m3, p
=

130,000^ [27], n es el número de reactores en la serie (n = 4), y el perfil del flu

jo másico experimental se presenta en la Figura 5.4 a). El comportamiento del tiempo

de residencia con base en la Ecuación (5.1) se muestra en la Figura 5.4 b).

Los resultados obtenidos con esta modificación al tiempo de residencia r se presen

tan en la Figura 5.5, se puede apreciar que el modelo con r constante describe mejor el

comportamiento del sistema que el modelo con tau variable. La explicación que se le da

a este resultado es por las variaciones en el flujo másico (io) que influyen directamente

en el valor del tiempo de residencia (r).

5.2. Comportamiento de Lazo Abierto del Modelo de

RNA

Como se mencionó en la sección 4.4, para el sistema de redes neuronales (RNA) se

utilizó un perceptrón multicapa. Este sistema cuenta con una arquitectura de 2 capas

ocultas y una de salida (2 capas ocultas son suficientes para aproximar el comporta

miento descrito por el sistema [29]). Para cada una de las capas ocultas se utilizaron 10

neuronas debido a que con esta cantidad de neuronas se capturó de manera adecuada

la dinámica de los experimentos computacionales. Las funciones de activación del tipo

sigmoidal para las capas ocultas y una función de activación lineal para la capa de sali

da. Para su implementación se utilizó el toolbox de MatLab para redes neuronales, que

permite hacer modelos de redes neuronales entrenadas por aprendizaje supervisado.
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Figura 5.5: Resultados del modelo por RCTA para aproximar la dinámica del reactor expe

rimental utilizando el tiempo de residencia (t) de la Figura 5.4 b). a) Porcentaje en masa

de Hemicelulosa, b) Porcentaje en masa de Oligosacáridos de Hemicelulosa, c) Porcentaje en

masa de Xilosa
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Figura 5.7: Comportamiento de la RNA

Como se mencionó en la sección 4.4, los conjuntos de entrenamiento de entrada

para este sistema fueron generados con las condiciones iniciales de concentración de

los componentes de la paja de trigo (Tabla 4.1), temperatura y tiempo de residencia.

El conjunto de entrenamiento de salida fue el perfil de concentraciones del modelo de

RCTA propuesto con dichos parámetros de entrada.

Con el propósito de capturar el comportamiento del reactor ante diferentes varia

ciones en la entrada, cada 500 minutos se generó un cambio en los valores ya sea de

tiempo de residencia o temperatura. Los valores de temperatura fueron 140°C, 160°C,

180°C y el perfil de la experimentación del 24 de abril de 2014. Los valores del tiempo

de residencia fueron de 2.5, 5, 7.5 y 10.

La Figura 5.6 muestra la arquitectura propuesta con los conjuntos de entrenamiento,

capas ocultas, número de neuronas y funciones de activación. La dinámica de la RNA

con respecto a los parámetros de entrenamiento se muestra en la Figura 5.7.

5.3. Dinámica de Lazo Cerrado del Reactor

La estrategia propuesta en este trabajo se completa cerrando el lazo de control para

el reactor. Para esto se toma el controlador PID desarrollado en el Capítulo 4. Este
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Figura 5.8: Resultados del controlador PID aplicado a la hemicelulosa del sistema para una

señal de referencia constante con un valor de 90 % de conversión

controlador se sintonizó mediante las reglas de Ziegler-Nichols sobre una linealización

del sistema de referencia; sin embargo, este controlador se aplica al sistema no-lineal del

modelo propuesto. El controlador regula cualquier variable del sistema a una referencia

constante. Se modificaron empíricamente las ganancias obtenidas por la sintonización

por Ziegler-Nichols (Kp = 6.8, Kd — 0.12, Ki = 0.4) para obtener una mejor respuesta

del sistema ante la ley de control, quedando de la siguiente manera Kp = 7.4, Kd =

0.02, Kt = 0.6. Para el controlador PID se determinó una saturación en la salida de 10

minutos como valor mínimo y 50 minutos como valor máximo.

En la Figura 5.8 se muestra un caso específico donde se regula una referencia de 90 %

de porcentaje en masa de Hemicelulosa. En este caso se utiliza el perfil de temperatura

de la experimentación realizada el 24 de abril de 2014 para probar el controlador con

la variación de temperatura experimental.

En la Figura 5.9 se muestran las concentraciones de OHSA y xilosa, variables de

estado que están acopladas a la variable de hemicelulosa que fue controlada. Se observa

que también llegan a sus respectivos estados estacionarios. Cabe señalar que el control

también pudiera ser aplicado a cualquier otra de las variables en el sistema (dentro del

rango de operación de cada variable), incluyendo la actividad acida.

La ley de control se muestra en la Figura 5.10 a) y su conversión a rpm para el

motor que transporta la paja de trigo, se aprecia en la Figura 5.10 b). Se observa que

debido a la saturación asociada al controlador, los valores de la señal de control no

sobrepasan los valores que se pueden alcanzar con el reactor experimental.

En la Figura 5.11 se muestra el error entre la señal referencia y la señal controlada.
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58



CAPÍTULO 5. RESULTADOS

100 190 200250300350400490900

tiempo (minutos)

Figura 5.11: Señal de error

El controlador también se probó sobre el sistema de redes neuronales propuesto en

la sección 4.4. Los resultados del controlador sobre la concentración de hemicelulosa y

el error, se muestran en la Figura 5.12
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Figura 5.12: Resultados del controlador PID en el sistema de redes neuronales a) asociado

a la hemicelulosa del sistema para una señal de referencia constante con un valor de 90 % de

conversión, b) señal de error



CAPÍTULO 6

CONCLUSIONES Y TRABAJO FUTURO

6.1. Conclusiones

Se propone un modelo por RCTA en serie para aproximar el comportamiento del

sistema, el cual con los parámetros de Sidiras y col. [54] aproxima el sistema de una

manera adecuada. Sin embargo, este modelo utiUza parámetros ajenos al proceso de

autohidrólisis que se realiza en el Laboratorio de Biocombustibles; por lo tanto, si se

realiza una identificación de nuestro sistema por lotes, se obtendrán otros parámetros

cinéticos, los cuales se espera que se ajusten mejor a los perfiles de comportamiento de

los componentes de la paja de trigo en el reactor experimental.

Además del modelo por RCTA propuesto, se propone alternativamente un modelo

por redes neuronales para describir completamente el sistema (3 procesos del reactor

experimental: extrusión, hidrólisis térmica y explosión) y no solamente la parte de hi

drólisis térmica. Aunque, en este trabajo se realizó el entrenamiento con experimentos

computacionales, se espera que en un futuro se tengan los suficientes resultados expe

rimentales para que la RNA tenga un entrenamiento que capture el comportamiento

completo del sistema.

Bajo estas condiciones de temperatura y tiempo de residencia, se observó que los

procesos de extrusión y explosión de vapor no influyen en los efectos del reactor de

pretratamiento sobre la biomasa. Los resultados de la sección 5.2 muestran que so

lamente el proceso de hidrólisis térmica afecta a la paja de trigo dentro del reactor

experimental. En el caso de que la aportación de las etapas de alimentación y descarga

no se consideren despreciable, se propone modelar el sistema por redes neuronales.

Para completar la estrategia, se diseño una ley de control del tipo PID, para cerrar

el lazo de control. Debido a la dinámica del sistema, este tipo de controlador resultó

adecuado para regular las concentraciones de componentes de la paja de trigo durante
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el proceso de autohidrólisis. Además, se instaló la plataforma de comunicación entre el

sistema de operación del reactor experimental con MatLab para implementar las leyes

de control que se desarrollen.

6.2. Trabajo Futuro

Como parte del trabajo futuro se propone hacer una identificación del sistema por

lotes con las condiciones y paja de trigo que se utilizan en Laboratorio de Biocombus

tibles, con el fin de obtener parámetros cinéticos asociados al proceso de autohidrólisis

bajo nuestras condiciones de operación. Posteriormente, utilizar estos nuevos paráme

tros para un mejor ajuste al comportamiento del reactor.

Otra aportación a este trabajo es tener un mejor control sobre la variable del tiempo

de residencia, debido a que en este trabajo únicamente se considera constante. No fue

utilizada la ecuación (2.2) para describir el comportamiento del tiempo de residencia.

Se necesitan realizar corridas con tiempos de operación más largos a los que se

reportan en este trabajo, con varios cambios en el tiempo de residencia que sirvan para

tener una mejor validación del modelo propuesto. Una vez que se tenga mejor identi

ficado el modelo que se propone en este trabajo, sería interesante el probar diferentes

estrategias de control óptimo para alcanzar los rendimientos deseados en el reactor

experimental.

Con respecto al reactor experimental, es normal que hayan surgido problemas de

bido al reto que representa su diseño, construcción y operación; aunque si se realiza

un mejor diseño basado en la experiencia que se ha tenido en su operación, se pue

den mejorar en gran medida las etapas de alimentación y descarga. Modificaciones que

aseguren que la materia prima no se acumule dentro del reactor experimental. Estas

mejoras no influirían de manera directa en el modelo propuesto, debido a que solamente

esta hecho para el proceso de hidrólisis térmica.

Trabajar el reactor a temperaturas más elevadas ofrece la posibilidad de mejorar

rendimientos de conversión. Además el hecho de utilizar una caldera (E-09 en la Figura

3.2) con mayor capacidad permite mantener una temperatura constante. Esto porque

con la caldera con que se realizaron los experimentos descritos en este trabajo, existe

una variación de temperatura significativa, Figura 5.3 a).

En este trabajo, por cuestiones se simplicidad se consideraron entradas y salidas

continuas; sin embargo, como se describió en el Capítulo 3, las mediciones en las en

tradas y salidas de este sistema son discretas. Por lo tanto, el utilizar un modelo que

maneje entradas y/o salidas discretas, o bien un observador para las etapas de alimen

tación y descarga (E-04 y E-06 de la Figura 3.2,debido a la arquitectura del reactor

experimental no es posible tener mediciones en estos puntos), aportarían una mejoría



en la comprensión del comportamiento del reactor, que posteriormente sería de gran

utilidad para el diseño de diferentes estrategias de control.
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APÉNDICE A.

RESULTADOS DE LOS EXPERIMENTOS EN EL

REACTOR DE PRETRATAMIENTO

Para realizar las corridas en el reactor experimental se siguió la metodología de

experimentación descrita en la sección 3.2.

En d Capítulo 5, solamente se toma en cuenta la experimentación del 24 de abril

de 2014 para comparación con el modelo propuesto. Las otras corridas realizadas no se

consideraron por diversas razones, entre las qne destacan:

■ Por cuestiones de aprendizaje en la caracterización del reactor, se tenía una ope

ración distinta a la descrita en el Capítulo 3. Para las corridas realizadas los días

del 23 de febrero y el 5 de marzo, las válvulas de descaiga de material (Figura

3.2 Y-05 y V-06) después de nn intervalo de tiempo abrían al mismo tiempo,

extrayendo material que aun no tenía el tiempo de residencia requerido.

■ De los experimentos realizados solamente en la corrida del 24 de abril de 2014

se tiene el perfil de temperatura, debido a qne en la corridas anteriores o bien

no se contemplaba medir esta variable o el sensor de temperatura no estaba en

funcionamiento.

■ Los cambios en el tiempo de residencia no permitieron llegar a un estado esta

cionario de concentraciones.

■ Problemas técnicos durante la ejecución de las corridas.

Los resultados de la experimentación con el reactor del Laboratorio de Biocombus

tibles se muestran a continuación:
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Figura A.l: Experimentación hecha el 25 de febrero del 2014. Cambio en el tiempo de re

sidencia de 1500 a 1000 rpm. a) Perfil de oligosacáridos de hemicelulosa solubles en agua,

b)xilosa, c) oligosacáridos de hemicelulosa solubles en agua, d)glucosa, e) pH y f) peso.
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Figura A.2: Experimentación hecha el 5 de marzo del 2014. Cambio en el tiempo de residencia

de 500 a 250 rpm y de 250 rpm a 750 rpm. a) Perfil de oligosacáridos de hemicelulosa solubles

en agua, b)xilosa, c) oligosacáridos de hemicelulosa solubles en agua, d)glucosa, e) pH y f)

peso.
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Figura A.3: Experimentación hecha el 12 de marzo del 2014. Cambio en el tiempo de residen

cia de 300 a 1500 rpm. a) Perfil de oligosacáridos de hemicelulosa solubles en agua, b)xilosa,

c) oligosacáridos de hemicelulosa solubles en agua, d)glucosa, e) pH y f) peso.
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Figura A.4: Experimentación hecha el 3 de abril del 2014.
Cambio en el tiempo de residencia

de 300 a 1500 rpm. a) Perfil de oligosacáridos de hemicelulosa solubles en agua, b)xilosa, c)

oligosacáridos de hemicelulosa solubles en agua, d)glucosa, e) pH y f) peso.
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Figura A.5: Experimentación hecha el 9 de abril del 2014. Cambio en el tiempo de residencia

de 1500 a 300 rpm. a) Perfil de oligosacáridos de hemicelulosa solubles en agua, b)xilosa, c)

oligosacáridos de hemicelulosa solubles en agua, d)glucosa, e) pH y f) peso.
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Figura A.6: Experimentación hecha el 24 de abril del 2014. Cambio en el tiempo de residencia

de 1500 a 300 rpm. a) Perfil de oligosacáridos de hemicelulosa solubles en agua, b)xilosa, c)

oligosacáridos de hemicelulosa solubles en agua, d)glucosa, e) pH y f) peso.
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Figura A.7: Perfil de temperatura de la experimentación hecha el 24 de abril del 2014. Cambio

en el tiempo de residencia de 1500 a 300 rpm.
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APÉNDICE B

PUBLICACIONES

Arturo Sánchez Carmona, Germán Díaz Sánchez. "Dispositivo Tubular Presurizado

para el Tratamiento de Biomasa'' Solicitud de patente para el Instituto Mexicano de

la Propiedad Industrial, expediente MX7a/2014/010223, folio MX/E/2014/059705, 25

de agosto 2014.

Germán Diaz-Sanchez, Arturo Sanchez, Carlos Gonzalez-Figueredo. "Modelado y

Control de un Reactor Continuo Tubular para la Autohidrólisis Isotérmica de Bioma

sa". Memorias del XXXV Encuentro Nacional de la AMIDIQ, Puerto Vallarta, Jalisco,

México (2014), 3599-3604.

En revisión. A. Sanchez, C. Gonzalez-Figueredo, G. Díaz. "Dynamic Modelling and

Experimental Validation of a Pilot-Scale Tubular Continuous Reactor for the Autohy-

drolysis of Lignocellulosic Materials", 12th PSE Process Systems Engineering Sympo

sium & 25th ESCAPE European Symposium in Computer Aided Process Engineering

Joint Event, Copenhagen, Denmark 31 May - 4 June 2015
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